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In der vorliegenden Arbeit wurde die heterogen-katalysierte, partielle Gasphasenhydrierung von
Benzol zu Cyclohexen untersucht. Dazu wurden Träger- und Schalenkatalysatoren für Schütt-
gutreaktoren sowie Mikrostruktur-Reaktoren mit katalytisch aktivierten Wafern hergestellt und
eingesetzt.
Die Bildung des thermodynamisch und kinetisch nicht begünstigten Zielproduktes Cyclohexen
konnte durch den Reaktionsmodifikator Methanol bewirkt werden. Dieser war in der Lage, die
Verhältnisse der Geschwindigkeiten der Teilreaktionen sowie der Sorptionsprozesse an der Kata-
lysatoroberfläche so zu beeinflussen, daß Cyclohexen im Abgasstrom der Reaktion nachgewiesen
werden konnte. Dabei gelang es außerdem, die Reaktion unter quasi-stationären Bedingungen
an unterschiedlichen Katalysatoren reproduzierbar durchzuführen und mit Hilfe eines einfachen
Verfahrens die Katalysatoren zu reaktivieren.
Der Einfluß des Trägermaterials von Ruthenium-Katalysatoren auf Umsatzgrad, Selektivität so-
wie das Desaktivierungsverhalten während der Gasphasenhydrierung wurde ermittelt. Darüber
hinaus wurde eine Reihe von unpromotierten und promotierten Ru/Al2O3-Trägerkatalysatoren
mit Hilfe des Sol-Gel-Verfahrens präpariert und in der Gasphasenhydrierung von Benzol in Ge-
genwart des Reaktionsmodifikators Methanol untersucht. Dabei konnte gezeigt werden, daß die
zusätzliche Promotierung mit Zinkoxid zu einer weiteren Verbesserung der Cyclohexen-Bildung
führte.
Die Mikrostruktur-Reaktoren für die partielle Gasphasenhydrierung von Benzol wurden zum
einen aus mikrostrukturierten Aluminium-Wafern und zum anderen aus mikrostrukturierten
Edelstahl-Wafern gebildet. Beide Wafertypen wurden mit unterschiedlichen Methoden kata-
lytisch aktiviert. Die Aluminium-Wafer wurden durch anodische Oxidation und anschließen-
de Imprägnierung aktiviert, für die Aktivierung der Edelstahl-Wafer wurde ein Sol-Gel-Tauch-
beschichtungs-Verfahren mit Imprägnierung angewendet. Bei der Untersuchung der partiellen
Gasphasenhydrierung von Benzol an den Mikrostruktur-Reaktoren mit den jeweiligen Waferka-
talysatoren zeigte sich, daß die Mikrostruktur-Reaktoren mit Aluminium-Waferkatalysatoren be-
züglich der Bildung von Cyclohexen besser geeignet waren, als die Mikrostruktur-Reaktoren mit
Edelstahl-Waferkatalysatoren. Es wurde gezeigt, daß ein Mikrostruktur-Reaktor in der partiellen
Gasphasenhydrierung von Benzol das gleiche Selektivitäts-Umsatz-Verhalten aufweist, wie ein
Schüttgutreaktor mit vergleichbarem Schalenkatalysator.
Benzol, Cyclohexen, Wasserstoff, Hydrierung, Trägerkatalysator, Schalenkatalysator,
Mikrostruktur-Reaktor, Schüttgutreaktor, Ruthenium, Sol-Gel-Verfahren, Reaktionsmodifikator,
Methanol, Zinkoxid;
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1. Einleitung
Die hauptsächlichen Quellen für Benzol liegen heutzutage in Reformerprozessen der
Raffinerien und dem Pyrolysebenzin von Steamcrackern der Petrochemie, welche mit
Naphtha betrieben werden [1]. Aus diesen Quellen wird das Benzol durch Extraktion
bzw. Rektifikation von anderen Kohlenwasserstoffen bzw. homologen Aromaten sepa-
riert. Ein bedeutendes Verwendungsgebiet für Benzol als Zusatz zu Kraftstoffen, wurde
durch die modernen Verordnungen zum Schutz der menschlichen Gesundheit und der
Umwelt stark eingeschränkt [2]. Der daraus resultierende Überschuß von Benzol steht für
wertschöpfende petrochemische Umwandlungsverfahren zur Verfügung [3]. Als eines
der wichtigsten Folgeprodukte von Benzol ist zunächst Ethylbenzol zu nennen, welches
durch Alkylierung mit Ethylen in der Gasphase hergestellt wird. 70-80 % des weltweit
hergestellten Benzols werden auf diese Weise umgesetzt. Das resultierende Ethylbenzol
wird nahezu ausschließlich durch katalytische Dehydrierung zu Styrol weiterverarbeitet.
Styrol selbst stellt einen wichtigen Baustein für ganze Klassen von Kunststoffen dar [4].
Neben der Umwandlung zu Ethylbenzol wird ein weiterer Teil von Benzol (ca. 15-20 %)
durch katalytische Hydrierung zu Cyclohexan umgesetzt. Diese vollständig verlaufende
Hydrierreaktion wird zum überwiegenden Teil in flüssiger Phase an Nickel- bzw. Edel-
metallkatalysatoren durchgeführt [5]. Es sind aber auch Prozesse in der Gasphase be-
kannt [6]. Aufgrund der hohen Reaktionsenthalpie von -210 kJ/mol werden zur Lösung
des Wärmeabfuhrproblems oftmals mehrere Reaktoren in Reihe geschaltet, die Katalysa-
toren mit zunehmender Aktivität enthalten. Damit kann der Umsatzgrad und somit die
freiwerdende Wärmemenge je Reaktor begrenzt werden [7]. Nickelkatalysatoren haben
den Vorteil des günstigen Preises, sind jedoch schwefelempfindlich. Deswegen muß das
Ausgangsmaterial vor der eigentlichen Hydrierung eine Entschwefelung durchlaufen [7].
Edelmetallkatalysatoren sind schwefelfest und es kann somit auf den zusätzlichen Schritt
der Entschwefelung verzichtet werden [8].
Bei der vollständigen Hydrierung von Benzol werden je Stoffmengeneinheit Cyclohexan
drei Äquivalente Wasserstoff verbraucht. Diese kann man durch Umkehren der Reakti-
on wieder frei setzen, deshalb ist Cyclohexan auch für die potentielle Speicherung von
13
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Abbildung 1: Schematische Darstellung
der Freien Standardbildungsenthalpien und
Reaktivitäten der Komponenten mit Wasser-
stoff im Reaktionssystem der (schrittweisen)
Hydrierung von Benzol (Bezugstemperatur:
298°C). Reaktionspfad
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Wasserstoff von Interesse [9]. In der Petrochemie wird Cyclohexan durch Funktionalisie-
rungsreaktionen in entsprechende Derivate umgewandelt. Mengenmäßig ist Cyclohex-
anol eines der bedeutendsten Derivate, welches durch ein spezielles katalytisches Oxi-
dationsverfahren in flüssiger Phase hergestellt wird. Dieser Reaktionsschritt ist jedoch
kritisch und zur Vermeidung der unerwünschten Totaloxidation muß die Reaktion bei
geringen Umsatzgraden geführt werden [10]. Deshalb gab es seit einigen Jahren Überle-
gungen, diesen Teilschritt zu umgehen, ohne auf die Verwendung von Benzol als Aus-
gangsstoff zu verzichten. Diese Überlegungen führten zu der Idee, die Hydrierung von
Benzol nur bis zur Stufe des Cyclohexens zu führen, welches ein sehr interessantes und
reaktives Intermediat für weitere Umsetzungen darstellt, welche zu wertvollen Produk-
ten wie Polyamid-6 oder Aminosäuren führen [11, 12].
Die partielle Hydrierung von Benzol zu Cyclohexen ist deshalb von industriellen, aber
auch von sehr hohen theoretischen Interesse. Der Grund dafür sind die thermodyna-
mischen und kinetischen Besonderheiten des Reaktionssystems, deren Ursachen in der
aromatischen Stabilisierung des Benzols begründet sind. Zur Verdeutlichung wurden in
Abbildung 1 die potentiell zu erwartenden Komponenten bei einer schrittweisen Hydrie-
rung von Benzol hinsichtlich der Werte ihrer Freien Standardbildungsenthalpien sowie
ihrer Reaktivitäten angeordnet. Der Betrag der Freien Standardreaktionsenthalpie als Dif-
ferenz der Freien Standardbildungsenthalpien der Komponenten ist im Falle der Hydrie-
rung des Benzols zum Cyclohexan um 75 kJ/mol höher als bei der Hydrierung zu Cyclo-
hexen. Deshalb ist aus thermodynamischer Sicht die Bildung von Cyclohexan derjenigen
von Cyclohexen unter nahezu allen Bedingungen deutlich bevorzugt. Dagegen ist die Bil-
dung von Cyclohexadien aus Benzol und Wasserstoff als potentielles Zwischenprodukt
einer schrittweisen Hydrierung aus thermodynamischer Sicht verboten. Ein weiteres Pro-
blem stellen die unterschiedlichen Reaktivitäten der ungesättigten Verbindungen Benzol,
Cyclohexadien und Cyclohexen mit Wasserstoff dar, welche schematisch in der Abbil-
dung 1 als Funktion der Adsorptionsenthalpie dargestellt sind und unter Berücksichti-
14
Abbildung 2: a) Schema zum industriellen Verfahren der partiellen Benzolhydrierung zu Cyclohexen im
Satzbetrieb (ASAHI-Prozeß), b) potentiell alternative, kontinuierliche Variante mit Mikrostruktur-Reakto-
ren.
gung der Reaktivität von Alkinen eine Art Vulkankurve ergeben [13]. Die Adsorptions-
enthalpie von Benzol an einer Katalysatoroberfläche ist im allgemeinen eher niedrig und
aufgrund seines aromatischen Charakters ist die Reaktivität von Benzol mit Wasserstoff
gering. Das äußert sich vor allem darin, daß in Abwesenheit eines geeigneten Kataly-
sators nahezu keine Umsetzung von Benzol mit Wasserstoff beobachtet wird. Dagegen
wird in Gegenwart von Metallen wie Pd, Pt, Ru, Ni, Cu oder Fe u.a. die Hydrierung
des Benzols zu Cyclohexan beobachtet [14]. Intermediär gebildetes Cyclohexen tritt da-
bei aufgrund seiner höheren Adsorptionsenthalpie und Reaktivität kaum als isolierfähi-
ges Zwischenprodukt auf. Über eine Beobachtung von Cyclohexadien wurde vermutlich
auch aufgrund seiner hohen Reaktivität mit Wasserstoff noch nicht berichtet. Die Bildung
von Cyclohexen bei der Hydrierung von Benzol gelingt nahezu ausschließlich an Ru ent-
haltenden Katalysatoren und unter besonderen Bedingungen [15–18].
Ein inzwischen zur technischen Realisierung entwickeltes Verfahren ist die partielle Hy-
drierung des Benzols in einer Flüssigphasenreaktion an einem Ru-Katalysator in Ge-
genwart einer wäßrigen Salzlösung. Dieses Verfahren wurde bisher in einer einzigen
Produktionsanlage bei der ASAHI Chem. Corp. in Japan [19] angewandt. Die Kapazität
dieser Produktionsanlage beträgt etwa 60.000 jato Cyclohexen [20]. Dieses wird selek-
tiv zu Cyclohexanol umgesetzt, welches wiederum als Vorstufe zur Produktion von ²-
Caprolactam dient. Letzteres stellt das Monomer des Kunststoffes Polyamid-6 dar, wor-
aus sich auch die hohe wirtschaftliche Bedeutung einer Cyclohexen-Produktion ergibt.
Nach dem Kenntnisstand über das ASAHI-Verfahren wird das Benzol im Satzbetrieb in
einer Mehrphasenreaktion zum Cyclohexen hydriert (Abbildung 2: a). Dabei wird ein
fester Ruthenium-Katalysator in einer wäßrigen alkalischen Salzlösung suspendiert und
15
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unter intensivem Rühren mit der organischen Phase (Benzol) vermischt. Die Hydrierung
wird ausgelöst durch die Begasung des Systems mit Wasserstoff unter hohem Druck [21].
Aufgrund der komplizierten Vierphasigkeit des Reaktionssystems ist eine kontinuierliche
Reaktionsführung schwierig. Das größte Problem ist dabei, ausreichende Stoffaustausch-
geschwindigkeiten durch die Phasengrenzen hindurch zu gewährleisten, da die Reak-
tion ausschließlich an der Oberfläche des festen Katalysators abläuft und sowohl Was-
serstoff, als auch Benzol, durch die wäßrige Phase zur Katalysatoroberfläche gelangen
müssen [21]. Man kann den Stoffaustausch durch eine Maximierung der Phasengrenzflä-
che und eine Minimierung des Stofftransportweges begünstigen. Im satzweisen Reakti-
onsbetrieb wird das durch intensive Durchmischung aller Reaktionspartner gewährleis-
tet. Für einen kontinuierlichen Prozeß mit fixiertem Katalysator wäre das Erreichen von
ausreichenden Stoffaustauschraten eine große Herausforderung. Mikrostruktur-Reakto-
ren könnten dafür ein geeignetes Reaktorkonzept darstellen [22]. Mit Hilfe dieser Ap-
parate wäre eine kontinuierliche Führung der selektiven Benzol-Hydrierung nach dem
von der ASAHI verwendeten Prinzip denkbar (Abbildung 2 auf der vorherigen Seite: b).
Gegenwärtig gibt es jedoch nur geringe Erfahrungen bei der Durchführung von Mehr-
phasenreaktionen in Mikrostruktur-Reaktoren, wofür eine Integration von verschiedenen
Mikrosystembauteilen (Mischer, Reaktor, Separator) erforderlich ist.
Für die Entwicklung eines geeigneten Reaktor- und Katalysatorsystems und zur Untersu-
chung von grundsätzlichen Eigenschaften von Katalysatoren und Mikrostruktur-Reakto-
ren für die partielle Benzolhydrierung erschien es angemessen, das Reaktionssystem ver-
fahrenstechnisch zu vereinfachen. Deshalb wurde die Hydrierung des Benzols in Form
der kontinuierlichen partiellen Gasphasenhydrierung durchgeführt und als Arbeitshy-
pothese die weitestgehende Übertragbarkeit der Prinzipien und Katalysatorelemente aus
der Flüssigphasenhydrierung postuliert. Dadurch vereinfachte sich das Reaktionsprinzip
auf ein Zweiphasensystem: gasförmige Reaktanden – fester Katalysator.
Um die Problemstellung und eine Strategie zur Lösung der Aufgabe abzuleiten war es
notwendig, den Kenntnisstand zu Möglichkeiten der katalytischen Aktivierung von Mi-
krostruktur-Reaktoren und insbesondere zu den bisherigen Kenntnissen aus Untersu-
chungen der partiellen Hydrierung von Benzol auszuwerten.
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2.1 Eigenschaften und katalytische Aktivierung von
Mikrostruktur-Reaktoren
Mikrostruktur-Reaktoren sind definitionsgemäß aus Mikroströmungskanälen aufgebaut,
welche durch Methoden der Mikrostrukturierungs- und Feinwerktechnik in festen Ma-
trizes eingebracht wurden [23]. In den Mikroströmungskanälen werden die chemi-
schen Umsetzungen durchgeführt. Der Aufschwung von Herstellungstechniken zur Mi-
krostrukturierung von unterschiedlichsten Substratmaterialien hat in den letzten Jahren
auch zu intensiven Untersuchungen zum Potential einer Chemie in Mikrostruktur-Reak-
toren geführt [24, 25].
2.1.1 Besonderheiten in Mikroströmungskanälen
Der hydraulische Durchmesser der Mikroströmungskanäle von Mikrostruktur-Reakto-
ren ist kleiner als 1 mm. In dieser Größenordnung herrschen in den Mikroströmungs-
kanälen laminare Strömungsverhältnisse. Aufgrund der geringen Ausdehnung sind die
Diffusionswege von Reaktanden aber extrem kurz, weswegen ein Stoffaustausch durch
Diffusion in sehr kurzer Zeit erfolgt. Wegen der bekannten Kopplung von Stoff- und Wär-
metransport ist die Wärmeübertragung vom Fluid in den Mikroströmungskanälen an die
Reaktorwand und vice versa sehr gut. Daraus leitet sich das Potential der entsprechen-
den Mikrostruktur-Reaktoren, die aus einer Vielzahl von solchen Mikroströmungskanä-
len bestehen, für chemische Reaktionen mit hohem Wärmeeffekt und hohem Anspruch
an Temperaturkonstanz ab. In solchen Fällen werden die Mikrostruktur-Reaktoren derart
aufgebaut, daß in einem Teil der Mikroströmungskanäle die chemische Reaktion abläuft,
während in anderen, davon entkoppelten Kanälen, ein Heiz- bzw. Kühlmedium strömt,
um Wärme ein- bzw. auszukoppeln [26].
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Abbildung 3: Beispiele für Mikrostruktur-Reaktoren mit gekreuzten Strömungspassagen ( links (Foto vom
Forschungszentrum Karlsruhe) und mit einer einzigen Reaktionspassage, rechts nach [27]. Beide Typen wur-
den im Forschungszentrum Karlsruhe hergestellt.
Im Falle von Reaktionen mit geringeren Wärmeeffekten können alle Mikroströmungs-
kanäle des Reaktors parallel in einer Passage angeordnet und für die chemische Umset-
zung herangezogen werden, da die Wärmeübertragung im stationären Fall über die äuße-
re Oberfläche des Mikrostruktur-Reaktors erfolgt. Beispiele für diese beiden beschriebe-
nen klassischen Typen von Mikrostruktur-Reaktoren sind in Abbildung 3 dargestellt. Der
Aufbau des Mikrokanalsystems erfolgt dabei meist durch die Stapelung von einzelnen
mikrostrukturierten Wafern. Zunächst erfolgt die Mikrostrukturierung des Reaktorssub-
strates mit Hilfe einer geeigneten Technik. Aus den resultierenden mikrostrukturierten
Wafern aus Metall, Kunststoff, Glas oder Keramik wird danach das Mikrokanalsystem
aufgebaut, gefügt und gegebenenfalls gekapselt. Bereits in der Phase des Aufbaus ist eine
Systemintegration erstrebenswert, d. h. die effektive Einbindung von Sensoren und Akto-
ren der Steuer- und Meßtechnik. Der aufgebaute und gekapselte Mikrostruktur-Reaktor
wird anschließend in die entsprechende Apparate-Umgebung implementiert [22].
Neben den bereits genannten Vorzügen von Mikrostruktur-Reaktoren lassen sich anhand
der geringen Abmessungen der Mikroströmungskanäle noch weitere Vorteile ableiten.
Aufgrund der definierten Verweilzeitverteilung und der geringen Masse wurden güns-
tige Chancen für die periodische Prozeßführung in Mikrostruktur-Reaktoren erwartet
[28] und auch experimentell belegt [29]. In Mikrostruktur-Reaktoren können Oxidations-
Reaktionen im Explosionsbereich sicher durchgeführt werden [30, 31], da die Abmessun-
gen der Mikroströmungskanäle innerhalb des Löschabstandes von Flammen liegen. Diese
inhärente Sicherheit ist ein großer Vorteil auch für andere Reaktionen mit hohen Sicher-
heitsanforderungen, beispielsweise Fluorierungen [32] oder Nitrierungen [33].
Mikrostruktur-Reaktoren weisen bei geeignetem Aufbau faktisch keine Nachteile auf. Es
gibt dennoch einige wenige kritische Punkte, welche beachtet werden müssen. Eine wich-
tige Aufgabe besteht darin, das System der Mikroströmungskanäle vor Verstopfungen zu
schützen. Deshalb sind vor dem Mikrostruktur-Reaktor entsprechende Einheiten für die
Aufbereitung und Filterung der Edukte vorzusehen. Ein weiterer Punkt ist die richtige
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Auswahl des Reaktormaterials. Die am besten entwickelten Verfahren zur Mikrostruktu-
rierung gibt es derzeit für Metalle [34], die aber häufig bei aggressiven Reaktionsmedien
bzw. extremen Temperaturbelastungen nicht eingesetzt werden können. Um so größer ist
die Bedeutung der Methoden zur Ausbildung von Mikroströmungskanälen in Silizium-,
Glas- bzw. Keramiksubstraten [35–37].
Bei heterogen katalysierten Reaktionen stellt sich zusätzlich die Frage, wie der Katalysa-
tor in den Mikroströmungskanälen untergebracht werden kann, ohne das der Druckver-
lust für strömende Medien zu hoch wird. Deshalb gab es seit Beginn der Untersuchungen
an Mikrostruktur-Reaktoren, Bestrebungen, die Wände der Mikroströmungskanäle kata-
lytisch nutzbar zu machen. Eine direkte Nutzung des Wandmaterials des Mikrostruktur-
Reaktors als katalytisch wirksame Oberfläche wurde für die Anwendungen Oxidation
von Ethen zu Ethenoxid an Silber-Oberflächen [38, 39] oder Oxidation von Propen zu
Acrolein an Kupfer-Oberflächen [40] bereits beschrieben. Für den überwiegenden Teil
interessanter Reaktionen ist das aber unmöglich bzw. aufgrund der zu kleinen Kontak-
toberfläche nicht effektiv. Deshalb kommt der Immobilisierung aktiver Katalysatoren an
den Wänden von Mikroströmungskanälen eine große Bedeutung zu.
Letztlich ist es eine Frage der verfügbaren Fertigungstechnik, in welchem Stadium der
Herstellung eines Mikrostruktur-Reaktors die katalytische Aktivierung der Wände des
Mikroströmungssystems erfolgt. Vorteilhaft aus Gründen des Aufbaus, der Verbindungs-
technik und Kapselung des Mikrokanalsystems ist die Erzeugung der katalytisch aktiven
Schicht am Ende der Prozeßkette der Reaktorfertigung [41]. Das ist aber deutlich auf-
wendiger und schwieriger als die Erzeugung der Katalysatorschicht auf den einzelnen,
noch nicht miteinander verbundenen mikrostrukturierten Wafern und der anschließen-
de Aufbau des Mikrokanalsystems. Dann ist allerdings die Fügetechnik aufgrund der
Empfindlichkeit der Katalysatorbeschichtung problematisch und die Kapselung des Mi-
krokanalsystems ist erforderlich [27].
2.1.2 Katalytische Aktivierung der Wände des Mikrokanalsystems
Aktivierung durch Abscheidungsverfahren
Zur katalytischen Aktivierung des Mikrokanalsystems ist es möglich, die Kanalwände
direkt mit der katalytisch aktiven Spezies zu versehen. Sehr elegante Methoden sind hier-
bei Varianten der chemischen Gasphasenabscheidung [30] oder das Sputtern von Metal-
len [38]. Eine Alternative zu der letzten Methode ist die reduktive bzw. elektrochemische
Abscheidung von Metallen [42]. Für einige Reaktionstypen sind die so erzeugten Kata-
lysatorschichten einsetzbar, man stößt aber auch sehr schnell an die Grenzen, insbeson-
dere dann, wenn der erforderliche Katalysator keine einfache metallische Komponente
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sondern z.B. eine Legierung oder ein oxidisches Gemisch ist. Ein weiteres Problem ist in
vielen Fällen die geringe spezifische Oberfläche des auf diese Weise gebildeten Wandka-
talysators, was die erreichbaren Reaktionsgeschwindigkeiten begrenzt. Deshalb wurden
bereits alternative Beschichtungstechniken entwickelt, die zu festhaftenden Katalysator-
schichten mit deutlicher Oberflächenvergrößerung führen, von denen einige im folgen-
den detaillierter vorgestellt werden.
Aktivierung durch anodische Oxidation
Eine Methode der Oberflächenvergrößerung ist die elektrochemische Erzeugung einer
porösen Schale auf dem Substratmaterial und die anschließende Fixierung der kataly-
tisch aktiven Spezies in dieser Oxidschale. Als ein bereits sehr altes Verfahren ist an die-
ser Stelle die anodische Oxidation von Aluminium zu nennen, welche seit langer Zeit
zum Korrosionsschutz bzw. für dekorative Zwecke angewendet wird [43,44]. Je nach ver-
wendeten Elektrolyten und Verfahren entsteht dabei eine nur wenige Nanometer dünne
massive Aluminiumoxidschicht (barrier layer) oder eine poröse Aluminiumoxidschale, de-
ren Dicke von den Bedingungen der anodischen Oxidation abhängt. Die porösen Al2O3-
Strukturen sind als Trägermaterial für Katalysatoren einsetzbar [45]. Die Texturparameter
der Al2O3-Schale lassen sich mit Hilfe der Elektrolysebedingungen einstellen [46].
Neben der Art und Konzentration des Elektrolyten, wofür vor allem wäßrige
Schwefelsäure- , Phosphorsäure- und Oxalsäurelösungen eingesetzt werden, bestimmen
die Temperatur, die angelegte Zellspannung und die Dauer der anodischen Oxidation die
Struktur der porösen Oxidschale [47]. Deren Aufbau wird häufig nach einem von Keller et
al. [48] entwickelten Modell wiedergegeben, welches schematisch mit den beeinflußbaren
Größen, Porendichte, Porendurchmesser und Porenlänge in Abbildung 4 auf der nächs-
ten Seite dargestellt ist. Das inzwischen weiterentwickelte und in seinen Grundzügen
anwendbare Modell von Keller et al. beschreibt die anodisch gebildete Al2O3-Schale als
aus hexagonalen, säulenförmigen Oxidzellen aufgebaute Schale, deren Fußpunkt über
eine dünne Barriereschicht fest mit dem darunter liegenden Al-Substrat verbunden ist.
Jede der hexagonalen Oxidsäulen hat in ihrem Zentrum eine einzelne, gerade und un-
verzweigte Pore. Die Dichte der Poren und ihr Durchmesser ist abhängig von der Art
und Konzentration des Elektrolyten, der Temperatur und der angelegten Spannung. Die
Porenlänge und damit die Dicke der Oxidschale ist bei konstanter Spannung, Temperatur
und Elektrolyten nur eine Funktion der Zeit.
Die Faktoren der Oberflächenvergrößerung des Aluminiumsubstrates betragen je nach
Anwendung 100- 1000. Für die heterogene Katalyse lassen sich die definiert herstell-
baren Al2O3/Al-Trägermaterialien als oxidische Schalenkatalysatoren [49, 50] bzw. nach
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Abbildung 4: Modell des Porensystems der bei der
anodischen Oxidation von Aluminium gebildeten
Oxidschale, nach [48].
der Anwendung eines entsprechenden Immobilisierungsverfahrens als dotierte Schalen-
katalysatoren einsetzen [51–53]. Vorteile dieser Schalenkatalysatoren sind die definiert
einstellbaren Texturparameter und die feste Haftung der Oxidschale sowie die Gleich-
mäßigkeit des Porensystems. In der nur wenige µm dicken Katalysatorschicht sind die
intrinsischen Verweilzeiten von an der Reaktion beteiligten Molekülen gering [50]. Des-
halb eignen sich diese Schalenkatalysatoren sehr gut zur Isolierung von kinetisch insta-
bilen Zwischenprodukten innerhalb von Folgereaktionen und als Modellkatalysatoren in
Untersuchungen zur Kinetik und zum Mechanismus von Folgereaktionen [52–54]. Der
massive, metallische Kern ist in speziellen Fällen von Reaktionen mit großem Wärme-
effekt vorteilhaft [55]. Die Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren eignen sich nicht für aggres-
sive Reaktionsmedien wie starke Säuren und Basen, Temperaturen oberhalb 870 K und
hydrothermale Bedingungen, da dies zur Zerstörung der Oxidschale führen kann [56].
Ein weiterer möglicher Nachteil ist der Einbau von Elektrolyt-Ionen und Legierungsbe-
standteilen des Al-Substrates in die Oxidschale während des Anodisierungsprozesses.
Diese unerwünschten Dotierungen mit z.B. Schwefel, Phosphor (aus den Elektrolyten)
oder Magnesium, Silizium, Kupfer (aus dem Substrat) können zu einer Beeinflussung
der katalytischen Eigenschaften der resultierenden Schalenkatalysatoren führen.
Da die Schichtbildung während der anodischen Oxidation nicht von der Geometrie des
Substratmaterials abhängig ist, lassen sich neben Drähten, Blechen oder Platten auch mi-
krostrukturierte Wafer auf diese Weise mit einer porösen Oxidschale versehen, welche
durch Anwendung von Imprägnierverfahren mit katalytisch aktiven Metallen beladen
werden können und als potentielle Katalysatoren für kompakte Bauteile zur Erzeugung
von Wasserstoff unter milden Bedingungen Interesse fanden [57–59]. Neben der Beschich-
tung von einzelnen Wafern wurden auch schon komplett vorgefertigte Mikrostruktur-
Reaktoren mit Hilfe der anodischen Oxidation mit einer Oxidschale versehen [41, 60].
Der Prozeß der anodischen Oxidation unter Bildung einer Oxidschale mit definierten Po-
rensystem ist auf Aluminium als Substratmaterial beschränkt. Es existieren jedoch auch
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elektrochemische Oxidationsverfahren unter besonderen Bedingungen, z.B. in speziellen
Elektrolyten oder unter höheren Spannungen, die zu festhaftenden, friktionsfesten und
porösen Oxidschalen auf Aluminium, Titan, Silizium, Tantal oder Vanadium führen. Die
Erschließung daraus resultierender Schalenkatalysatoren ist ein Gebiet, welches bislang
nur ansatzweise untersucht wurde [61–63].
Aktivierung mittels washcoating und Nanopartikeltechnik
Eine bereits kommerziell praktizierte Variante der Immobiliserung von Katalysatoren ist
die Aufbringung eines Keramik-washcoats. Diese Technik wird zum Beispiel zur Beschich-
tung von Monolithen für die Abgaskatalyse eingesetzt. Dabei wird ein Keramikschli-
cker auf die metallischen und keramischen Substrate aufgebracht und durch Tempera-
turbehandlung getrocknet und gesintert [64]. Für die Mikroreaktionstechnik wurde die-
se Vorgehensweise noch nicht detailliert beschrieben. Es gibt offenbar verfahrenstechni-
sche Probleme die viskosen Schlicker innerhalb der Mikroströmungskanäle mit definier-
ter Schichtdicke aufzubringen. Eine dem Washcoating verwandte Technik ist die Fixierung
von vorgefertigten Katalysator-Nanopartikeln auf der Oberfläche der Mikroströmungs-
kanäle, welche durch die Verbreitung der Nanopartikeltechnik zunehmende Bedeutung
erlangen wird [60]. Eine Temperaturbehandlung führt zu einer partiellen Sinterung der
Nanopartikel, gleichzeitig bildet sich eine Haftung zum Substratmaterial aus. Die Porig-
keit dieser Nanopartikel-Schichten resultiert in erster Linie aus dem bei der partiellen
Sinterung der Nanopartikel verbleibendem Zwischenkornvolumen. Aufgrund der gerin-
gen Größe der Primärteilchen läßt sich eine große frei zugängliche Katalysatoroberfläche
erwarten. Neben der Aufbringung von vorgefertigten Nanopartikeln ist es auch mög-
lich, Dispersionen von Katalysator-Nanoteilchen ausgehend von Vorläuferlösungen her-
zustellen und diese für die Beschichtung einzusetzen. Diese Vorgehensweise ist auch als
Sol-Gel-Technik bekannt und im folgenden Abschnitt detaillierter beschrieben.
Aktivierung durch Sol-Gel-Beschichtung
Diese Beschichtungstechnik basiert auf dem bekannten Sol-Gel-Prozeß zur Herstellung
von Metalloxiden, welcher dadurch gekennzeichnet ist, daß ausgehend von einer Sus-
pension kolloidaler Teilchen (Sol) durch Vernetzungsprozesse eine hochviskose Phase
(Gel) gebildet wird [65]. Die Bildung des Sols kann dabei ausgehend von präformier-
ten Metalloxid-Nanoteilchen oder durch Hydrolyse eines metallorganischen Vorläufers
(z.B. Alkoholat) erfolgen. Der Teilschritt der Gelation ist teilweise noch reversibel, weswe-
gen ein ungealtertes Gel wieder in ein Sol durch Lösungsmittelzugabe überführt werden
kann. Dem gebildeten Gel kann auch das Lösungsmittel entzogen werden, im einfachs-
ten Fall durch Trocknung bzw. Kalzination und man erhält dann ein sogenanntes Xerogel.
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Mit Hilfe der Sol-Gel-Technik kann man auf diese Weise bei niedrigen Temperaturen zu
keramischen Werkstoffen gelangen, welche ansonsten nur durch Hochtemperaturtechno-
logien zugänglich sind. Diese keramischen Werkstoffe können als poröse Festkörper mit
teilweise enorm großen spezifischen Oberflächen synthetisiert werden, weshalb sie seit
einiger Zeit als interessante Trägermaterialien für heterogene Katalysatoren untersucht
werden [66–68].
Al(OR)3 +H2O ⇒H
+⇒ Al(OH)(OR)2 + ROH =⇒ ... =⇒ Al(OH)3 + ROH Gl. 1
n Al(OH)3 =⇒ Al(OH)2-O-[Al(OH)-O-]n-2-Al(OH)2 + (n-1)H2O Gl. 2
Die Sole für die Synthese von Trägerkatalysatoren können durch katalysierte Hydro-
lyse von gelösten Metallalkoxiden erhalten werden. Dabei werden die entsprechenden
Alkoxid-Funktionen schrittweise durch Abspaltung des korrespondierenden Alkohols
hydrolysiert, wie dies schematisch in Gleichung Gl. 1 für den ersten und letzten Hydro-
lyseschritt dargestellt ist. Die Hydrolyse der Metallalkoxide kann entweder mit Säuren,
Basen oder fluoridisch ausgelöst werden. Nach der partiellen oder vollständigen Hydro-
lyse des Metallalkoxids findet eine Kondensation der entstandenen Hydroxylspezies statt
(Gleichung Gl. 2), was die eigentliche Aufbau- bzw. Vernetzungsreaktion ist. Der Ver-
lauf dieser Kondensationsreaktionen wird von dem zugesetzten Katalysator beeinflußt.
So werden bei der sauer katalysierten Hydrolyse und Kondensation primär kettenförmi-
ge Moleküle gebildet, bei basischer Katalyse sind es verzweigte Moleküle [69]. Beiden
Prozessen ist gemeinsam, daß die Viskosität der Reaktionslösung stetig zunimmt, bis am
Gelpunkt ein neuer Phasenzustand (Gel) erreicht wird. Dieser Gel-Zustand ist der Über-
gangsbereich zwischen einer hochviskosen Flüssigkeit und einem lösungsmittelhaltigen,
gequollenen Feststoff. Der Übergang zum Oxidkörper wird wie oben schon angedeutet,
durch Kalzination vervollständigt. Bedingt durch die zahlreichen Einflußparameter bei
der Synthese von Katalysatoren über die Sol-Gel-Route wurden bereits zahlreiche Syn-
thesevorschriften erarbeitet und erprobt, wobei die Eigenschaften der resultierenden Ka-
talysatoren sehr vom gewählten Syntheseweg abhängig sind.
Die reinen oxidischen Katalysatoren oder durch Kombination von Metallalkoxi-
den im Sol-Gel-Prozeß erhaltene Mischoxide werden als saure Katalysatoren für
Isomerisierungs- und Crackreaktionen eingesetzt [70–73], durch nachträgliche Imprä-
gnierung mit katalytisch aktiven Komponenten werden Trägerkatalysatoren für andere
Anwendungen erhalten. Es ist aber auch möglich, entsprechende Aktivkomponenten-
vorläufer bereits in der Stufe der Präparation des Sols zuzugeben. In diesem Falle ist
der entsprechende Aktivkomponentenvorläufer während der oben genannten Reakti-
onsschritte zur Bildung der späteren Trägeroxidkomponente (Hydrolyse und Konden-
sation) möglicherweise mit an der Netzwerkbildung beteiligt [74–76]. Es resultieren
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sogenannte Sol-Gel-Trägerkatalysatoren, welche sich durch eine starke Wechselwir-
kung Aktivkomponente-Trägeroxid und den teilweisen Einbau der Aktivkomponenten
in das Trägeroxid auszeichnen. Diese Katalysatoren zeigen teilweise ungewöhnliche
Eigenschaften und sind bezüglich der Sinterung der Aktivkomponente stabil, was insbe-
sondere für Edelmetall-Trägerkatalysatoren gezeigt wurde [77–79].
Die Beschichtung von Metallsubstraten ist mit Hilfe der Sol-Gel-Technik in der Stufe des
Sols bzw. ”verdünnten Gels” durch Tauch- oder Schleuderbeschichtung möglich. Bei der
Tauchbeschichtung wird der zu beschichtende Werkstoff in das Sol getaucht und mit defi-
nierter Geschwindigkeit herausgezogen. Durch Adhäsion bleibt ein dünner Film des Sols
auf dem Substrat haften, dessen Dicke von der Ziehgeschwindigkeit, der Viskosität und
der Oberflächenspannung des Sols abhängig ist [65]. Der haftende Film kann getrocknet
und kalziniert werden, wobei sich idealerweise auch eine Haftung des Films zum Sub-
stratmaterial ausbildet [80]. Die Herstellung von geschlossenen und rißarmen Sol-Gel-
Beschichtungen erfordert große Sorgfalt und oft werden nur sehr dünne Beschichtungen
mit einer Dicke von mehreren Hundert Nanometern erhalten [81–83]. Durch wiederhol-
te Tauchbeschichtung und Erhöhung der Ziehgeschwindigkeit kann die Dicke der re-
sultierenden Schicht erhöht werden. Tauchbeschichtungen zum Korrosionsschutz sollen
dabei wenig porös sein [84–86] für eine Anwendung in der Katalyse sind allerdings po-
röse Beschichtungen wünschenswert [87]. Die Tauchbeschichtung wurde bereits zur Be-
schichtung von mikrostrukturierten Wafern eingesetzt und der Nachweis erbracht, daß
auf diese Weise Katalysatorträger mit sehr hohen Oberflächen innerhalb der Strömungs-
kanäle von Mikrostruktur-Reaktoren immobilisiert werden können [88]. Auf diese Weise
ist es vielleicht in Zukunft möglich, Stömungskanäle von Mikrostruktur-Reaktoren aus
unterschiedlichen Materialien mit verschiedenen potentiellen Katalysatorträgern wie z.B.
Al2O3, SiO2, TiO2 oder ZrO2 zu beschichten.
2.2 Die partielle Hydrierung von Benzol zu Cyclohexen
Die Bildung von Cyclohexen aus Benzol setzt die Annahme voraus, daß die Hydrierung
des Benzols stufenweise über dieses Intermediat erfolgt (Abbildung 5 auf der nächsten
Seite). Dies wurde schon lange vor dem experimentellen Nachweis der Cyclohexenbil-
dung aus Benzol postuliert. Aufgrund der Tatsache, daß auch bei sehr geringen Umsatz-
graden das Reaktionsprodukt nahezu ausschließlich aus Cyclohexan besteht, konnte auch
ein Reaktionsweg, welcher direkt vom Benzol zum Cyclohexan führt nicht ganz ausge-
schlossen werden [89–91].
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Abbildung 5: Vorstellungen zum Reaktionsschema einer
stufenweisen Hydrierung des Benzols (B) über Cyclohexen
(CHE) zu Cyclohexan (CHA) mit der parallel verlaufenden
direkten Cyclohexan-Bildung.
Im System Wasserstoff-Benzol-Folgeprodukte ist Cyclohexan der thermodynamisch be-
vorzugte Kohlenwasserstoff. Die partielle Hydrierung des Benzols bis zur Stufe von
Cyclohexen ist mit einer Differenz von ca. 75 kJ/mol energetisch ungünstiger als die voll-
ständige Hydrierung. Ohne Katalysator reagieren dabei Benzol und Wasserstoff selbst
bei höheren Temperaturen nicht direkt miteinander. Die Ursache dafür ist die äußerst
geringe Reaktivität des Benzols aufgrund seiner Aromatizität. Die aktivierte Adsorption
von Benzol und Wasserstoff an den Oberflächen von geeigneten Übergangsmetallen führt
aber zur Aufhebung der Reaktionsträgheit [14]. Das ist die Ursache dafür, daß Benzol mit
Hilfe von Übergangsmetallen als Katalysatoren hydriert werden kann. Die Hydrierung
von Benzol führt dabei wie thermodynamisch erwartet fast ausschließlich zu Cyclohexan
bzw. dessen Isomeren (z.B. Methylcyclopentan). Die Reaktivität des intermediär gebilde-
ten Cyclohexens ist um ein Vielfaches höher als die des aromatischen Kerns, weswegen
das Cyclohexen sofort abreagiert [92]. Die Bildung von Cyclohexen in dieser Reaktionsfol-
ge ist demnach nur möglich, wenn die Hydriergeschwindigkeit r2 (vgl. Abbildung 5) des
Cyclohexens gedrosselt werden kann, ohne daß der erste Schritt, nämlich die Hydrierung
des aromatischen Kerns mit der Reaktionsgeschwindigkeit r1, zu stark beeinflußt wird.
Darüber hinaus, muß die direkte Hydrierung von Benzol zu Cyclohexan r3 unterdrückt
werden.
Das ist durch die Wirkung von Hilfsstoffen, welche im folgenden als Reaktionsmo-
difikatoren bezeichnet werden, möglich. Diese Reaktionsmodifikatoren sind Substan-
zen, welche selbst nicht mit Benzol oder Wasserstoff reagieren, aber in den Verlauf des
Adsorptions- und Reaktionsgeschehens an der Katalysatoroberfläche eingreifen [93, 94].
Dadurch wird die Reaktion quasi in eine andere Richtung gelenkt, nämlich weg von einer
reinen Totalhydrierung in eine Folgereaktion mit greifbarem Zwischenprodukt. Bei die-
ser partiellen Hydrierung des Benzols in Gegenwart eines Reaktionsmodifikators neh-
men Ruthenium-Katalysatoren eine Sonderstellung ein, da insbesondere an ihnen eine
Cyclohexen-Bildung beobachtet wird. Deshalb beziehen sich nahezu alle der folgenden
Aussagen bezüglich des Mechanismus der Reaktion auf den Fall einer heterogenen Kata-
lyse an Ruthenium-Oberflächen. Homogen katalysiert konnte die Benzol-Hydrierung bis
zur Stufe des Cyclohexens bisher nur an speziellen Komplexverbindungen des Osmiums
erfolgreich durchgeführt werden [95].
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2.2.1 Adsorption von Benzol und Wasserstoff an
Katalysator-Oberflächen
Die Grundlage für die Reaktion zwischen Wasserstoff und Benzol ist deren Adsorpti-
on an der Oberfläche von metallischem Ruthenium. Über die Adsorption der Edukte
existieren zahlreiche Ergebnisse von Grundlagenuntersuchungen im Vakuum bzw. bei
tieferen Temperaturen. Die Adsorption von Benzol an Ruthenium erfolgt unter Ausbil-
dung einer pi-Bindung zwischen dem Metall und dem Kohlenwasserstoff [96–98]. Das
Benzol-Molekül ordnet sich dabei parallel zur exponierten Ru-Oberfläche an. Bei der
Adsorption an Ru(001)-Flächen bleibt der aromatische Charakter von Benzol erhalten,
d.h. alle C-C-Bindungen haben eine einheitliche Länge. An speziellen Ru3-Clustern wur-
de jedoch auch eine Verkürzung von einigen C-C-Bindungen innerhalb des adsorbierten
Benzol-Moleküls gefunden, was für eine teilweise Aufhebung des aromatischen Charak-
ters spricht. Eine ausgewiesene Besonderheit des Rutheniums ist es, daß es die thermo-
dynamisch kontrollierte Dehydrierung von Benzol unter sukzessiver Abspaltung von
Wasserstoff-Atomen in besonderer Weise katalysiert [99]. Das führt schon bei milden
Temperaturen dazu, das ein großer Teil des adsorbierten Benzols in Form von dissozi-
ierten Phenyl-Spezies vorliegt. Diese Phenyl-Spezies ordnen sich auf der Ru-Oberfläche
so an, daß die aromatische Ringebene ca. 15 ◦ gegen die Metall-Ebene geneigt ist. Die de-
hydrierten Benzol-Spezies sind es, die für einen Ru-katalysierten H/D-Austausch verant-
wortlich gemacht werden [96]. Der Nachweis von zweifach dehydrierten Benzin-Spezies,
wie sie an der Oberfläche des homologen Osmiums nachgewiesen werden konnten [100],
steht für Ruthenium noch aus. Diese Besonderheit der dissoziativen Adsorption von Ben-
zol ist eine der Ursachen für ein charakteristisches Desaktivierungsverhalten welches Ru-
Katalysatoren in der Hydrierung zeigen.
Die Adsorption von Wasserstoff-Molekülen aus der Gasphase an Ru-Oberflächen führt
zu deren Dissoziation. Dabei sind eine stark-gebundene α-H-Spezies und eine schwä-
cher gebundene β-H-Spezies existent. Darüber hinaus kann Ruthenium-Metall Wasser-
stoff auch auf Zwischengitterplätzen aufnehmen. Die α-Wasserstoff-Spezies bilden sich
durch die Anordnung von H-Atomen auf den von 3 Metallatomen gebildeten Lücken
der hauptsächlich exponierten Ru(001)-Oberfläche aus. Diese Spezies belegt die Metall-
oberfläche schon bei sehr niedrigen Wasserstoff-Drücken bis zu einemα-H/Ru-Verhältnis
von 1 [101,102]. Für die bekannten Eigenschaften des Rutheniums als hydrieraktives Me-
tall wird vor allem die Existenz des schwächer gebundenen β-Wasserstoffs verantwort-
lich gemacht. Das resultiert aus der Erkenntnis, daß sich die Hydriergeschwindigkeit
an Übergangsmetalloberflächen umgekehrt zur Adsorptionsenthalpie von Wasserstoff
verhält. Die Menge an β-H steigt mit zunehmendem Dispersionsgrad und Wasserstoff-
Partialdruck und fallender Temperatur. Dabei werden bei höheren Wasserstoff-Drücken
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Abbildung 6: Erweiterter Horiuty-Polanyi-Mechanismus für die schrittweise Hydrierung von Benzol an der
Oberfläche von Ruthenium-Katalysatoren nach [106] und [108].
β-H/Ru-Verhältnisse bis zu 5 gefunden. Interessant ist, daß voradsorbierte Moleküle die
Entstehung von α-H-Spezies verhindern, die Ausbildung der β-H-Phase davon aber un-
beeinflußt bleibt. Aufgrund der hohen Mobilität derβ-H-Spezies wird diese deshalb auch
als eine delokalisierte ”Wasserstoff-Wolke” beschrieben [103].
2.2.2 Allgemeine mechanistische Vorstellungen zur Reaktion
Für die katalysierte Hydrierung des Benzols an Metall-Oberflächen wurde mechanistisch
eine sukzessive Addition von dissoziativ adsorbierten Wasserstoff-Atomen an den aro-
matische Kern sowie pi-allylisch gebundene Intermediate vorgeschlagen [104, 105]. Für
die aus diesem Grund nach einer Langmuir-Hinshelwood-Kinetik ablaufende Reaktion
leitet sich der vorgeschlagene Horiuti-Polanyi-Mechanismus ab, der die Zwischenstufen
Cyclohexadien und Cyclohexen postuliert (Abbildung 6) und in einer Erweiterung ein
vorgelagertes Dehydrierungsgleichgewicht des Benzols berücksichtigt [106, 107].
Bei der Annahme eines stufenweisen Hydriermechanismus stellt sich zwangsläufig die
Frage nach dem Zwischenprodukt Cyclohexadien. Das Auftreten von Cyclohexadien
wurde experimentell in der Reaktion von Benzol und Wasserstoff noch nicht sicher nach-
gewiesen, dies wird durch die hohe Adsorptionsenthalpie und Reaktivität des Cyclo-
hexadiens erklärt. Die Standardbildungsenthalpie der Cyclohexadiene ist größer als die
des Benzols (vgl. Abbildung 1 auf Seite 14), so daß die Bildung der Cyclohexadiene aus
thermodynamischen Gründen nicht erfolgen sollte. In den Darstellungen zum Reakti-
onsmechanismus wird das Cyclohexadien als zwar an der Oberfläche der Katalysatoren
existente, aber stark adsorbierte Spezies dargestellt, die aufgrund ihrer hohen Reaktivität
sofort mit Wasserstoff weiterreagiert. Für das thermodynamische Problem mit Cyclohe-
xadien gab es schon mehrere theoretische Erklärungsversuche. Eine davon ist das Modell
der kinetischen Kopplung, in dem davon ausgegangen wird, das Cyclohexadien auf der
Oberfläche des Katalysators in geringsten Mengen, fernab von der thermodynamischen
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Gleichgewichtskonzentration gebildet wird. Durch die gekoppelte weitere Reaktion zu
Cyclohexen bzw. Cyclohexan wird einmal gebildetes Cyclohexadien kontinuierlich um-
gesetzt [109]. Dadurch kann erklärt werden, daß die Hydrierung des Benzols stufenwei-
se stattfindet und daß kein Cyclohexadien im Reaktionsprodukt beobachtet wird. Auf-
grund von Abschätzungen zu den Energie- und Geschwindigkeitsverhältnissen muß die
Praktikabilität dieser Vorstellung jedoch angezweifelt werden. Alternativ wurde deshalb
schon vermutet, daß die Reaktion von Benzol mit Wasserstoff ausgehend von Oberflä-
chen-Komplexverbindungen oder von pi-allylisch gebundenen Spezies unter Umgehung
der Cyclohexadien-Stufe erfolgt.
Cyclohexen wurde unter bestimmten Reaktionsbedingungen während der Reaktion
schon gefunden, was die Annahme eines gestuften Additionsmechanismus bekräftigt.
Die Voraussetzung für die Beobachtung von Cyclohexen ist entsprechend den mecha-
nistischen Vorstellungen, daß die Desorption des Cyclohexens von der Katalysatorober-
fläche im Vergleich zur weiteren Wasserstoffanlagerung energetisch günstiger ist oder
schneller verläuft. Diese Voraussetzung kann jedoch nur dann erfüllt werden, wenn die
Oberfläche der Ru-Katalysatoren modifiziert vorliegt. An unmodifizierten Ruthenium-
Oberflächen läuft die Hydrierung des Olefins deutlich schneller ab als die Desorpti-
on [92].
Durch Extrapolation von Selektivitäts-Umsatz-Beziehungen in der partiellen Hydrierung
von Benzol in der flüssigen Phase, wurde eine Anfangsselektivität zu Cyclohexen nahe
100 % bestimmt, was den vorgeschlagenen Mechanismus unter dieser speziellen Prozeß-
führung bestätigt [15]. In vielen Fällen verlief die Bildung von Cyclohexan bei der Hydrie-
rung von Benzol jedoch überproportional, weswegen eine Direkthydrierung von Benzol
zu Cyclohexan kontrovers diskutiert wird. Die direkte Bildung von Cyclohexan aus Ben-
zol würde die gleichzeitige Addition von 6 Wasserstoff-Atomen erfordern, was nach ei-
nem Mechanismus der statistischen Wasserstoff-Addition erfolgen könnte [110,111], aber
eher unwahrscheinlich ist. Was in der Literatur bisher wenig berücksichtigt wurde ist
der Umstand, daß die scheinbare Direkthydrierung von Benzol zu Cyclohexan auch mit-
tels Disproportionierungsreaktionen der Zwischenstufen (z.B. Cyclohexen) bzw. Oberflä-
chentransporteffekten an den Katalysatoren erklärt werden könnte [112].
Die Bestimmung von Reaktionsordnungen unter den Bedingungen der partiellen Benzol-
hydrierung mit einem deutlich quantifizierbaren Cyclohexen-Anteil im Reaktionspro-
dukt führte sowohl in der flüssigen als auch in der Gasphase zu dem Ergebnis, daß
die Reaktionsordnung n von Benzol zwischen 0 und 1 und für Wasserstoff um 0.5 be-
trägt [15, 113–115]. Daraus läßt sich ableiten, daß die Oberfläche der Katalysatoren bei
ausreichendem Benzol-Partialdruck mit Benzol gesättigt ist und nur die adsorbierten Mo-
leküle abreagieren können (n=0), bei geringeren Partialdrücken findet man entsprechend
der Langmuir-Hinshelwood-Kinetik eine Proportionalität zwischen Benzol-Partialdruck
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und Reaktionsgeschwindigkeit (n=1). Die gefundenen Wasserstoffreaktionsordnungen
von n ∼ 0.5 werden so interpretiert, daß der geschwindigkeitsbestimmende Schritt die
Addition eines H-Atoms an den aromatischen Kern ist. Das implementiert auch, daß die
Reaktion nur beim Vorhandensein von dissoziiertem Wasserstoff auf der Ru-Oberfläche
in Gang kommt. Die Weiterreaktion der halbhydrierten Stufen läuft dagegen schnell ab.
An speziellen Ruthenium-Katalysatoren wird unter bestimmten Bedingungen in der Gas-
phasenhydrierung von Benzol auch über beobachtete Wasserstoff-Reaktionsordnungen
von deutlich größer als 1 berichtet [16]. Das läßt sich erklären, wenn man von einer Ver-
schiebung des geschwindigkeitsbestimmenden Schrittes zur Addition des 2.-6. H-Atoms
bis zur Sättigung ausgeht, oder, was wahrscheinlicher ist, die Dehydrierung des Benzols
an den Ruthenium-Oberflächen als Nebenreaktion berücksichtigt. Für die Hydrierung
von Cyclohexen wurde die Reaktionsordnung bezüglich Cyclohexen als auch Wasserstoff
zu 1 bestimmt. Das deutet eventuell darauf hin, daß bei diesem Teilschritt die Adsorption
von Wasserstoff der geschwindigkeitsbestimmende Schritt ist.
Bei der Reaktion von Benzol und Wasserstoff an Ruthenium-Katalysatoren in flüssiger
oder Gasphase wird Cyclohexen bei Abwesenheit weiterer Komponenten nur in Spuren
beobachtet. Die Bildung von Cyclohexen in größeren Mengen gelingt erst, nachdem dem
System Reaktionsmodifikatoren zugesetzt werden. Wie die Vorstellungen zur Wirkung
der Reaktionsmodifikatoren inzwischen entwickelt sind, wird im folgenden Abschnitt
dargestellt.
2.2.3 Das Konzept des Reaktionsmodifikators
Über die Bildung von Cyclohexen bei der Reaktion von Wasserstoff und Benzol an
Hydrierkatalysatoren ohne weitere Zusätze wurde bisher nur im Falle von Unter-
suchungen an speziellen Nickel-Katalysatoren [116] sowie an Edelmetall/Polyamid-
Trägerkatalysatoren in der Gasphase berichtet. Letztere, hergestellt durch Immobilisie-
rung hydrieraktiver Komponenten wie Platin und Rhodium auf Polyamid, lieferten bei
geringen Benzol-Umsatzgraden sehr hohe Selektivitäten zu Cyclohexen bis zu 80 %
[117–120]. Diese Beobachtung wird mit Hilfe einer spezifischen Wechselwirkung des
Polyamid-Trägers mit dem immobilisierten Edelmetall erklärt. Die mechanistischen Vor-
stellungen gehen dabei jedoch sehr weit auseinander. Zum einen wurde eine Komplexie-
rung der Aktivkomponente durch die endständigen Amidgruppen des Polymers sowohl
bei der Immobilisierung als auch unter den Bedingungen der Reaktion angenommen.
Das könnte zu geometrischen und elektronischen Effekten führen, welche die Bildung
und Desorption von Cyclohexen begünstigen. Die uneinheitlichen Vorstellungen reichen
dabei von isolierten, elektronenarmen, möglicherweise auch ionischen Aktivkomponen-
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tenspezies, an denen die Wasserstoff-Adsorption behindert ist bis hin zu elektronenrei-
chen Metallclustern, an denen die Desorption von Cyclohexen begünstigt ist [121].
Im Falle der Verwendung von konventionellen Ruthenium-Trägerkatalysatoren mit
oxidischen Trägermaterialien für die Benzol-Hydrierung betragen die Cyclohexen-
Selektivitäten ohne spezielle Maßnahmen weniger als 1 %. Diese lassen sich jedoch deut-
lich steigern, wenn dem Reaktionssystem ein Reaktionsmodifikator zugesetzt wird. Dar-
unter wird eine Verbindung verstanden, die an der Reaktion unmittelbar selbst nicht mit-
wirkt, diese aber durch die Beeinflussung der Adsorptions-, Reaktions- und Stofftrans-
portprozesse an der Katalysatoroberfläche in eine andere Richtung lenkt. Nachdem über
die Bildung von Cycloolefinen bei der Hydrierung von Aromaten an Ru-Katalysatoren
in Gegenwart von primären Alkoholen berichtet wurde, gelang der Durchbruch bei der
partiellen Benzolhydrierung in flüssiger Phase durch den Zusatz von Wasser. Das löste
zahlreiche Untersuchungen zur Benzolhydrierung in flüssiger Phase selbst, als auch zur
Wirkungsweise des Reaktionsmodifikators Wasser aus [122–125].
Obwohl die genaue Wirkung des Wassers zur Selektivitätssteigerung kontrovers disku-
tiert wird, gilt die Anwesenheit von Wasser speziell bei der partiellen Hydrierung von
Benzol in flüssiger Phase inzwischen als notwendige Bedingung (conditio sine qua non).
Da die Erklärungen der Wirkung von Wasser prinzipiell auch für andere polare Substan-
zen gelten, werden im folgenden auch die Begriffe Wasser bzw. Reaktionsmodifikator
synonym gebraucht.
Als allgemeine Kriterien, welche ein Reaktionsmodifikator erfüllen muß, wurden ein ho-
hes Dipolmoment bei gleichzeitig nur moderater Adsorptionsstärke am jeweiligen Kata-
lysator genannt. Von den in der Literatur häufig genannten Verbindungen Wasser, Ethy-
lenglykol und ²-Caprolactam erfüllen alle die erste, jedoch nur Wasser die zweite Be-
dingung. Die Vorstellungen zu den Wirkungen des Wassers werden im folgenden be-
schrieben und sind schematisch in Abbildung 7 auf der nächsten Seite dargestellt. Als
unumstritten gilt, daß Wasser an der Oberfläche der Ru-Katalysatoren und dabei speziell
am Ruthenium selbst, nichtdissoziativ adsorbiert. Der Sauerstoff des Wassers wirkt dabei
als Elektronendonator, so daß die Elektronendichte der Oberflächenatome des Rutheni-
ums erhöht wird. Es ist bekannt, daß sich durch die Wirkung von Wasserstoffbrückenbin-
dungen Wassercluster auf der Ruthenium-Oberfläche ausbilden. An mit Wasserstoff be-
legten Ruthenium-Oberflächen wurde eine Verminderung der Adsorptionsenthalpie von
Wasser festgestellt. Dieser Effekt wurde auf den hydrophoben Charakter des Wasserstoff-
belegten Rutheniums zurückgeführt. Für die erfolgreiche Durchführung der partiellen
Hydrierung ist aber eine hohe Bedeckung mit Wasser erforderlich. Deshalb wurde ge-
schlußfolgert und auch bewiesen, daß vorteilhafte Katalysatoren hydrophile Oberflä-
cheneigenschaften aufweisen bzw. hydrophil gemacht werden müssen [126, 127].
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Abbildung 7: Schematische Darstellung zur Wirkung
eines adsorbierten Reaktionsmodifikators (Wasser) auf den
Reaktionsverlauf in der partiellen Hydrierung von Benzol.
Die Edukte der Hydrierung, Benzol und Wasserstoff müssen durch die Wasser-
Adsorbatschicht zur Ruthenium-Oberfläche gelangen und adsorbieren, damit die Ad-
ditionsreaktion erfolgen kann. Die Adsorptionsenthalpie von Wasser an Ruthenium-
Oberflächen unterscheidet sich nicht wesentlich von denen des Benzols bzw. Cyclo-
hexens, so daß zwischen den Kohlenwasserstoffen und Wasser zunächst von einer
Konkurrenz um Adsorptionsplätze auszugehen ist [128]. Dabei kann Wasser nur assozia-
tiv und nicht dissoziativ gebundenes Benzol von der Oberfläche verdrängen. Dagegen
vermindert voradsorbiertes Wasser an Ruthenium-Oberflächen die Dehydrierung von
Benzol [93,94]. An speziellen Sol-Gel-Trägerkatalysatoren wurde für Wasser eine deutlich
größere Adsorptionsenthalpie als für die Kohlenwasserstoffe gemessen [129]. Das bedeu-
tet, daß das Wasser wesentlich stärker an die Katalysatoroberfläche gebunden ist und
wahrscheinlich die Zahl der Adsorptionsplätze für die Kohlenwasserstoffe vermindert
sind. Eine Folge davon ist, das Cyclohexen sehr selektiv an solchen Katalysatoren in
Gegenwart von Wasser gebildet wird. Für die weitere Wirkung des Reaktionsmodifika-
tors im Verlaufe der einsetzenden Wasserstoff-Addition an den Benzol-Kern lassen sich
folgende alternativ oder in Kombination zu verstehende Teilhypothesen aufstellen:
a) Der Reaktionsmodifikator adsorbiert an den katalytisch aktivsten Zentren und ver-
drängt intermediär gebildetes Cyclohexen von der Katalysatoroberfläche. Gleich-
zeitig wird die Readsorption des Cyclohexens behindert.
b) Der Reaktionsmodifikator bildet zunächst mit dem intermediär gebildeten Cyclo-
hexen Addukt-Verbindungen, was den weiteren Wasserstoff-Zutritt einschränkt.
Aus den Addukt-Verbindungen heraus desorbiert Cyclohexen.
c) Die Wasserstoff-Adsorption an der Katalysatoroberfläche wird durch die Wirkung
des Reaktionsmodifiers zurückgedrängt. Dadurch wird die Hydriergeschwindig-
keit des Cyclohexens vermindert.
31
2. Kenntnisstand - Literaturrecherche
Teilhypothese a) genügt den Prinzipien der Konkurrenzadsorption, für die behinderte
Readsorption wird häufig mit der sehr geringen Löslichkeit von Cyclohexen in Wasser
und der damit verbundenen Diffusionshemmung argumentiert [126]. Kinetische Unter-
suchungen, wonach die Hydrierung von Benzol und Cyclohexen an unterschiedlichen
katalytischen Zentren abläuft und der Reaktionsmodifikator bestimmte Zentren blockiert
[15, 16], bedeuten ebenfalls eine Bekräftigung von Teilhypothese a). Allerdings sprechen
Adsorptionsuntersuchungen dagegen, da in diesen Wasser das stark an der Metallober-
fläche gebundene Cyclohexen nicht von der Oberfläche verdrängen konnte [130,131]. Die
Existenz von Addukt-Verbindungen zwischen Cyclohexen und dem Reaktionsmodifi-
kator gemäß Teilhypothese b) wurde für Alkohole und ²-Caprolactam mittels Infrarot-
Spektroskopie bestätigt, allerdings wird nicht klar wie die Desorption des gebundenen
Cyclohexens erfolgt [132]. Die Bindungsenergie der Adduktverbindung ist nur gering,
dennoch wurde postuliert, daß Cyclohexen über das Addukt und nicht direkt mit dem
Metall verknüpft ist. Dadurch soll die Desorption von Cyclohexen erleichtert werden.
Teilhypothese c) leitet sich anhand kinetischer Untersuchungen der Hydrierreaktion in
flüssiger Phase ab [15, 17]. In diesen wird die Reaktionsordnung bezüglich Cyclohexen
und Wasserstoff zu 1 bestimmt. Das wurde damit interpretiert, daß der geschwindigkeits-
bestimmende Schritt bei der Hydrierung von Cyclohexen die Adsorption von Wasserstoff
ist. Wenn die Wasserstoff-Adsorption zurückgedrängt wird, sinkt folglich auch die Hy-
driergeschwindigkeit von Cyclohexen. Die Gesamtwirkung des Reaktionsmodifikators
läßt sich vermutlich nur über eine gewichtete Kombination der Teilhypothesen erklären.
Es hat sich gezeigt, daß bei Verwendung von konventionell hergestellten Ru-
Katalysatoren für die partielle Hydrierung in der flüssigen Phase der Zusatz von
Wasser allein nicht ausreicht, um industriell interessante Cyclohexen-Selektivitäten
und -Ausbeuten zu erreichen. Eine Ausnahme bilden hierbei nur Katalysatoren, welche
mit Hilfe der Sol-Gel-Technik hergestellt wurden. An diesen wurde bei der Reakti-
on in flüssiger Phase schon hohe Cyclohexen-Selektivitäten bei alleinigem Zusatz des
Reaktionsmodifikators Wasser festgestellt [133]. In allen anderen Fällen mußten dem
Reaktionsgemisch Metallsalze bzw. andere geeignete Additive zugesetzt werden, um
hohe Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten zu erreichen.
2.2.4 Zusatz von Additiven
Der Zusatz von weiteren Additiven neben dem Reaktionsmodifikator bei der partiel-
len Hydrierung von Benzol zu Cyclohexen an Ru-Katalysatoren in flüssiger Phase führt
zu einem Rückgang der katalytischen Aktivität und einer deutlichen Steigerung der
Cyclohexen-Selektivität. Unter Additiven werden im folgenden dabei sowohl Salzzusät-
ze, als auch andere anorganische und organische Substanzen verstanden.
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Als effektive, selektivitätssteigernde Additive haben sich die Salze von Übergangsmetal-
len erwiesen. Auf diese Erkenntnis kam man durch die Feststellung, das reines Wasser
allein nicht zu hohen Selektivitäten führt [123, 125]. Man vermutete und identifizierte
deshalb Verunreinigungen in Form von Metall-Kationen, welche aus den Wänden der für
die Hydrierung verwendeten Stahl-Reaktoren stammten. Daraufhin wurden dem Reakti-
onsgemisch gezielt Metallsalze zugesetzt. Als effektive Salzzusätze erwiesen sich solche,
deren Kationen an Ru-Oberflächen ausreichend, aber nicht zu stark adsorbieren und un-
ter den Reaktionsbedingungen nicht reduziert werden. Solche Verbindungen sind zum
Beispiel Salze des Zinks, Eisens, Nickels oder Kobalts [108,134,135]. Als ungeeignet erwie-
sen sich hingegen Salze des Bleis, Aluminiums oder Magnesiums. Am häufigsten wurde
in der wissenschaftlichen Literatur über die Verwendung von Zinksulfat berichtet. Die
katalytische Aktivität wird durch den Salzzusatz vermindert, wogegen die Cyclohexen-
Selektivität ansteigt. Die Verminderung der Aktivität wird mit der Verminderung der
Wasserstoff-Kapazität der Ruthenium-Oberfläche und der Adsorption an besonders hy-
drieraktiven Stellen begründet. Die adsorbierten Kationen üben möglicherweise auch
einen elektronischen Effekt auf die Ru-Oberfläche aus. Kalorimetrische Untersuchungen
haben gezeigt, daß die Adsorptionsenthalpien von Benzol und Cyclohexen durch Salzzu-
satz vermindert wurden. Außerdem wurde postuliert, daß die adsorbierten Kationen die
Hydrophilie der Ru-Oberfläche und damit die Bedeckung mit Wasser weiter erhöhen.
Das soll der Haupteffekt für die deutlich gesteigerten Cyclohexen-Selektivitäten durch
den Zusatz von Metallsalzen sein. Es wurde festgestellt, daß Salze mit Anionen höherer
Elektronendichte bessere Cyclohexen-Ausbeuten ergeben. Es existiert jedoch noch kei-
ne geschlossene Interpretation der Effekte beim Zusatz von Metallsalzen, die sowohl die
Wirkung der Kationen als auch der Anionen berücksichtigt. Vielmehr erfolgte die Aus-
wahl geeigneter Salzzusätze mehr oder weniger empirisch. Kinetische Untersuchungen
haben gezeigt, daß beim Zusatz von Metallsalzen ein Wechsel des geschwindigkeitsbe-
stimmenden Schrittes der Reaktion erfolgt. Während ohne den Zusatz eines Zinksalzes
die Adsorption bzw. Diffusion von Wasserstoff als geschwindigkeitsbestimmend inter-
pretiert wurde, war beim Zusatz des Zinksalzes die Addition eines Wasserstoff-Atoms
an den Benzol-Kern der geschwindigkeitsbestimmende Schritt [15, 17]. Außerdem wur-
de festgestellt, daß die Cyclohexen-Selektivität mit der Salzkonzentration bis zu einem
Sättigungswert anstieg, was mit einer bevorzugten Adsorption der Metallsalz-Ionen an
Katalysatorplätzen für die Hydrierung von Cyclohexen interpretiert wurde [126, 127].
Ein weiteres wichtiges Additiv bei der Hydrierung von Benzol in flüssiger Phase ist Na-
triumhydroxid. Es wurde in Kombination mit Metallsalzen bzw. auch allein als selektivi-
tätssteigerndes Additiv eingesetzt [18, 136]. Die Kombination von Natriumhydroxid und
Metallsalz führte in der partiellen Flüssigphasenhydrierung zu sehr hohen Cyclohexen-
Selektivitäten bis zu 80 %. Für eine optimale Selektivität bei Verwendung von Natrium-
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hydroxid allein mussten jedoch bestimmte Konzentrationsbereiche der NaOH-Lösung
eingehalten werden. Zur Erklärung des Phänomens wird davon ausgegangen, daß die
Hydroxyl-Ionen der wäßrig-alkalischen Lösung an der Oberfläche des Ru-Katalysators,
welcher in der wäßrigen Phase des Reaktionsgemisches suspendiert ist, adsorbieren. Da-
durch wird die Hydrophilie der Katalysatoroberfläche erhöht und die Bedeckung mit
Wasser erhöht sich. Als eine Folge wird die Adsorption von Cyclohexen weiter zurückge-
drängt. Interessant ist die Feststellung, das der Zusatz von anderen Brönsted- bzw. Lewis-
basischen Additiven den positiven Effekt von NaOH auf die Cyclohexen-Selektivität
nicht bewirken kann. Es scheint also, daß auch die bisher wenig beachteten Na-Ionen
im Adsorptionsgeschehen eine Rolle spielen [18]. Das beim Zusatz von Metallsalzen und
insbesondere Alkalihydroxiden (pH > 12) resultierende Reaktionsmedium für die Hy-
drierung stellt einige spezifische Anforderungen an die Reaktionsführung. Die Reaktoren
zur Durchführung der Reaktion müssen aus korrosionsbeständigen Materialien gefertigt
sein. Ebenso muß der Ru-Katalysator konfektioniert werden, damit er dem aggressiven
Reaktionsmedium standhält. Weitere Details zum Problem der Katalysatorauswahl sind
im Abschnitt 2.2.5 auf der nächsten Seite dargestellt.
Im Zusammenhang mit dem Einfluß des Salzzusatzes auf die Cyclohexen-Selektivität
wurde oftmals die Frage der Desaktivierung der Ru-Katalysatoren durch aus dem Reak-
torwandmaterial stammende Kationen diskutiert und nachgewiesen. So sollen insbeson-
dere gelöste Eisen- und Titan-Ionen, die stark an der Ru-Oberfläche adsorbiert werden,
zu einer drastischen Herabsetzung der Katalysatoraktivität führen. Im Extremfall wird
dadurch die Wiederverwendbarkeit des Ru-Katalysators bei der satzweisen Durchfüh-
rung der partiellen Benzolhydrierung in der flüssigen Phase gefährdet [18, 125, 137]. Das
stellt eine verfahrenstechnische Schwierigkeit des ansonsten exzellenten Prozesses der
Cyclohexen-Gewinnung aus Benzol durch Hydrierung in wäßriger Salzlösung dar.
Aufgrund der erwarteten verfahrenstechnischen Nachteile bei der Verwendung von al-
kalischen Salzlösungen zur Durchführung der partiellen Hydrierung von Benzol in flüs-
siger Phase (Korrosions- und Foulingprobleme), gab es auch Untersuchungen, ob andere,
weniger problematische Additive dafür eingesetzt werden können. Dabei wurde festge-
stellt, daß sich auch durch Zusatz von Alkoholen zur üblicherweise verwendeten ZnSO4-
Lösung, die Cyclohexen-Selektivität verbessern läßt [138]. Neuere Untersuchungen be-
legen auch, daß bei der Verwendung von Monoethanolamin als Additiv zur partiellen
Hydrierung von Benzol in wäßriger Suspension, auf den Zusatz von Metallsalzen ganz
verzichtet werden kann [139].
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2.2.5 Katalysatoren für die partielle Hydrierung von Benzol
Für den nicht trivialen Prozeß der partiellen Hydrierung von Benzol zu Cyclohexen ist
die Auswahl und die Gestaltung eines entsprechenden Katalysators von grundlegender
Bedeutung. Die partielle Hydrierung von Benzol zu Cyclohexen in der Flüssig- oder Gas-
phase wurde bislang an metallischen, geträgerten und mittels Sol-Gel-Technik hergestell-
ten Ruthenium-Katalysatoren dokumentiert. Metallische Ruthenium-Katalysatoren wur-
den durch Reduktion von rutheniumhaltigen Vorläufern in wäßriger Lösung oder durch
alkalische Fällung von RuO2 und nachfolgende Behandlung mit Wasserstoff hergestellt.
Dadurch gelangte man zu sehr selektiven, wenn auch nicht immer langzeitstabilen Ka-
talysatoren. Diese lieferten, suspendiert in wäßrige Salzlösungen oder in der Gasphase
in Gegenwart von Wasserdampf, hohe bis sehr hohe Cyclohexen-Selektivitäten (vgl. Ta-
bellen 1 auf Seite 39 und 4 auf Seite 42) [108, 122, 126]. Ein spezieller ZrO2-stabilisierter,
metallischer Ruthenium-Katalysator mit Primärteilchengrößen im Bereich von 5-20 nm
wird für die technische Durchführung der Hydrierreaktion in flüssiger Phase eingesetzt
[19, 21].
Ruthenium-Trägerkatalysatoren wurden durch Immobilisierung von Ruthenium-
Vorläufern auf klassischen Trägermaterialien, wie α- und γ-Al2O3, SiO2, TiO2, ZrO2
oder Aktivkohle hergestellt und erfolgreich in der Hydrierung in wäßriger Salzlö-
sung eingesetzt [140]. Auch Polyamid-Trägerkatalysatoren wurden neben den bereits
beschriebenen Gasphasenuntersuchungen auch für die Flüssigphasenhydrierung von
Benzol eingesetzt [141]. Alle bisher aufgezählten Trägerkatalysatoren sind aber un-
geeignet bei der Verwendung von Natriumhydroxid als Additiv [18]. Dafür wurden
Ru/La2O3-Trägerkatalysatoren entwickelt, welche im alkalischen Reaktionsmedium ho-
he Cyclohexen-Selektivitäten (bis zu 75 %) lieferten [136]. Untersuchungen zur partiellen
Gasphasenhydrierung von Benzol in Gegenwart von solchen Trägerkatalysatoren, waren
dagegen bisher nicht erfolgreich.
Eine Besonderheit stellen mit Hilfe der Sol-Gel-Technik hergestellte Ru/SiO2-
Trägerkatalysatoren dar. Diese sind dadurch gekennzeichnet, daß das Ruthenium in
das Netzwerk des Siliziumdioxids durch Ru-O-Si-Bindungen integriert vorliegt und die
Katalysatoren aufgrund zahlreicher Oberflächenhydroxylgruppen über eine ausgespro-
chene Hydrophilie verfügen. Deshalb wurden beim Einsatz derartiger Katalysatoren
in der Flüssigphasenhydrierung von Benzol, im Vergleich zu anderen Katalysatoren
schon mit Wasser allein verbesserte Selektivitäten bezüglich Cyclohexen (bis zu 32 %)
erzielt [133]. Auch in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol wurde dieser
Katalysatortyp bereits erfolgreich eingesetzt [16].
Bei der Herstellung von Ruthenium-Trägerkatalysatoren für die Hydrierung durch Im-
prägnierung von Trägermaterialien wird als Ruthenium-Vorläufer in der überwiegenden
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Zahl der Untersuchungen das leicht verfügbare RuCl3× H2O verwendet. In einigen Fäl-
len wurde auch über die Verwendung von Ruthenium-III-acetylacetonat [142] bzw. von
Ru(NO)3(NO3)3 berichtet [143]. In der Literatur wurden die grünen Katalysatoren oft
durch direkte Reduktion mit Wasserstoff zwischen 473-1273 K oder anderen Redukti-
onsmitteln unter milderen Bedingungen aktiviert [16, 94]. Von einer oxidativen Vorläu-
ferzersetzung wurde dagegen selten berichtet, da die Dispersion des Rutheniums da-
durch beeinträchtigt wurde, bzw. das sich bildende RuO2 aufgrund seiner Flüchtigkeit
zum Verlust von katalytisch aktiver Komponente führte. Zhanabaev et al. haben festge-
stellt, daß bei der Reduktion von Ru-Katalysatoren eine höhere Reduktionstemperatur
von 673 K gegenüber 473 K zu einer verminderten Cyclohexen-Bildung führte. Daraus
wurde geschlußfolgert, daß möglicherweise partiell oxidierte Ruthenium-Spezies auf der
Oberfläche der Katalysatoren die Bildung von Cyclohexen begünstigen [18, 144].
Zur Steigerung der Cyclohexen-Selektivität von Ru-Katalysatoren, kann auf den Kataly-
satoren neben Ru noch ein zweites Metall immobilisiert werden. Die detaillierten Erfah-
rungen hierfür wurden wiederum bei der Reaktion in flüssiger Phase gesammelt. Dabei
wurden Metalle, die in Form von Salzen der wäßrigen Reaktionslösung zugesetzt worden
waren, auch direkt im Katalysator neben der hydrieraktiven Komponente Ruthenium fi-
xiert. Beispiele für Zweitmetalle, welche selektivitätssteigernd wirkten sind z.B. Zn, Ni,
Cu, Co oder Fe [129, 135, 145]. Ebenfalls positiv hatte sich die Gegenwart von Bor ne-
ben Ruthenium auf die Cyclohexen-Selektivität ausgewirkt [146]. Zur Erklärung der Wir-
kung dieser Zweitmetallzusätze wurde von ähnlichen Mechanismen wie beim Zusatz
von Metallsalzen ausgegangen. Insbesondere durch die unbeabsichtigte Einschleppung
von Eisen aus dem Reaktormaterial in den Katalysator wurde zwar eine Selektivitäts-
verbesserung, gleichzeitig aber auch eine Vergiftung des Katalysators beobachtet. Das
führte dazu, daß die Wiederverwendbarkeit der Ruthenium-Katalysatoren für die satz-
weise Flüssigphasenhydrierung nur beschränkt möglich war [123]. Dagegen führte die
Modifizierung von Ruthenium-Katalysatoren mit Kupfer zu Katalysatoren, welche eine
intensivierte Cyclohexen-Bildung bei hoher Stabilität aufwiesen [129].
Im Falle der partiellen Gasphasenhydrierung von benzol wurde bislang nur über Ergeb-
nisse an Legierungskatalysatoren Ru-Au berichtet. Durch das Legierungsmetall wurde
dabei die Stabilität der Katalysatoren verbessert, die Desaktivierung verlief langsamer.
Dagegen wurde jedoch die Bildung von Cyclohexen durch das Zweitmetall Gold voll-
kommen zurückgedrängt [147].
Für die Wirkung von Zweitmetallen auf die Hauptkomponente des Katalysators werden
in der Literatur mehrere Möglichkeiten beschrieben. Im Falle der Bildung von Legierungen
zwischen Zweitmetall und Hauptkomponente erhält man qualitativ vollkommen andere
physikalisch-chemische Eigenschaften des Katalysators. Wenn keine Legierungsbildung
erfolgt, kann ein Verdünnungseffekt der Hauptkomponente eine gewisse Rolle spielen, das
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heißt die räumliche Trennung von Kristalliten der Hauptkomponente Ruthenium durch
das Zweitmetall. Dadurch wird die Dispersion der Hauptkomponente im Vergleich zum
reinen Katalysator unter Umständen größer und die Sinterstabilität verbessert [112]. Au-
ßerdem wird dadurch der Ablauf von struktursensitiven Reaktionen beeinflußt. Die Hy-
drierung von Benzol selbst ist nicht struktursensitiv [106], jedoch die insbesondere von
metallischem Ruthenium-Katalysatoren bekannten Dehydrierungsreaktionen des Ben-
zols. Demnach könnte durch das Zweitmetall die Dehydrierung von Benzol beeinflußt
werden. Neben der Verdünnung der Hauptkomponente kann das Zweitmetall auch elek-
tronische Effekte herbeiführen. Je nach den Eigenschaften des Zweitmetalls kann es zu Po-
larisierungserscheinungen und Ladungsverschiebungen kommen. Dadurch werden die
Eigenschaften der hydrieraktiven Hauptkomponente verändert [148]. Durch die Verän-
derung der Elektronendichte der hydrieraktiven Hauptkomponente werden die Adsorp-
tionsgleichgewichte der Reaktionsteilnehmer beeinflußt. Neben der getrennten Belegung
von Oberflächenplätzen des Katalysatorträgers durch katalytisch aktive Hauptkompo-
nente und Zweitmetall, kann es auch sein, daß die zweite Komponente Adsorptionsplät-
ze der Hauptkomponente belegt und dadurch blockiert. Das wird als Dekorationseffekt
bezeichnet. Die Konsequenzen für den Reaktionsablauf sind dabei nicht nur sterischer,
sondern oft auch von elektronischer Natur.
Bei der Immobilisierung von zwei oder mehr katalytisch aktiven Komponenten auf ei-
nem Katalysatorträger kann dies zu einem Katalysator von vollkommen neuen qualitati-
ven Eigenschaften führen, welche nicht auf eine der Einzelkomponenten zurückgeführt
werden kann. Das wird dann als Synergie bezeichnet. Die Intensität synergistischer Effek-
te ist stark von den Konzentrationsverhältnissen der Einzelkomponenten abhängig [149].
Eine solche Beeinflussung der Eigenschaften von Ru-Katalysatoren wäre demnach dann
zu erwarten, wenn im Katalysator weitere hydrieraktive Edelmetalle neben Ru immobi-
lisiert werden. Dabei wird zwischen Edelmetallen an denen potentiell eine Cyclohexen-
Bildung erfolgen kann und solchen, an denen ausschließlich Cyclohexan gebildet wird,
unterschieden. So wurde z.B. in orientierenden Voruntersuchungen der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol festgestellt, daß an Rh- bzw. Pd-Trägerkatalysatoren eine
geringe Cyclohexen-Bildung erfolgte, während an anderen hydrieraktiven Edelmetallen
wie Pt und Au nur Cyclohexan im Produktstrom beobachtet wurde [150].
In den nun folgenden Abschnitten werden zur Orientierung gedachte, kurze Übersichten
zum derzeitigen Stand der Untersuchungen der partiellen Benzolhydrierung zu Cyclo-
hexen sowohl in der flüssigen Phase, als auch in der Gasphase dargestellt. Umfangrei-
che Zusammenfassungen zum bisherigen Stand der Untersuchungen findet man bei Dö-
bert [15], Patzlaff [16], Gescheidle [17], Reisinger [18] und Struijk et al. [108].
37
2. Kenntnisstand - Literaturrecherche
2.2.6 Stand der partiellen Flüssigphasenydrierung von Benzol
Ausgewählte Beispiele zum bisherigen Stand der Untersuchungen in der selektiven
Benzolhydrierung in flüssiger Phase hinsichtlich der erreichten Umsatzgrade und Selek-
tivitäten sind in Tabelle 1 auf der nächsten Seite, geordnet nach dem jeweils verwende-
ten Katalysator, zusammengestellt. Es wird deutlich, daß bei der Flüssigphasenhydrie-
rung von Benzol in wäßriger Salzlösung in Gegenwart von Additiven, hohe bis sehr
hohe Cyclohexen-Ausbeuten erreicht werden. Dabei lassen sich die Ergebnisse nur sehr
schwierig miteinander vergleichen, da zwar ähnliche Reaktionsbedingungen angewen-
det, die zugesetzten Additive jedoch sehr unterschiedlich kombiniert wurden. Dennoch
lassen sich einige Verallgemeinerungen aus den gegebenen Daten ableiten. So ist ei-
ne Kombination aus Zn-Verbindungen und Natriumhydroxid als Additiv effektiver, als
nur eine der Komponenten allein (Zeilen 2,3, 12 und 13). Eine Modifikation des Ru-
Katalysators mit Nichtmetallen, Metallen bzw. Metalloxiden führt zu einer Verbesserung
der Cyclohexen-Selektivität bzw. -Ausbeute (Zeilen 4, 6 und 7 bzw. 10 und 11). Dagegen
läßt sich eine Wertung bezüglich der geeignetsten Katalysatoren nur schwer ableiten, da
die Ergebnisse innerhalb der einzelnen Gruppen von Katalysatoren zu heterogen sind.
Eventuell haben Ru/La2O3- bzw. Ru/ZrO2-Trägerkatalysatoren Vorteile gegenüber den
anderen Katalysatortypen, wobei auch an metallischem Ruthenium und Ru/SiO2- bzw.
Ru/γ-Al2O3-Trägerkatalysatoren akzeptable Ergebnisse erzielt wurden.
Durch detaillierte kinetische Untersuchungen unter stationären Bedingungen wurde
der Einfluß einer Vielzahl von Reaktionsparametern verdeutlicht und die Grundlagen
zur Auslegung von technischen Reaktoren geschaffen [15, 17, 113, 114]. Interessant sind
die aus den erhaltenen kinetischen Daten berechneten Cyclohexen-Selektivitäten und -
Ausbeuten für einen Strömungsrohr-Reaktor im Vergleich zum kontinuierlichen Rühr-
kesselreaktor (Zeilen 16-19). Daraus geht hervor, daß die erwarteten Selektivitäten im
Strömungsrohr-Reaktor etwa 10-17 % höher sein sollten als im Rührkesselreaktor bei glei-
chem Umsatzgrad.
Herausragend sind die von der ASAHI Chem. Corp. publizierten Angaben (Zeile 7, 8,
12, 13), welche als Grundlage für das technisch durchgeführte Verfahren der selektiven
Benzolhydrierung in flüssiger Phase angesehen werden können. Die technische Hydrie-
rung von Benzol zu Cyclohexen wird danach satzweise in Rührkesselreaktoren in einer
Emulsion von Benzol und einer ZnSO4-Lösung bei 423 K und 5 MPa Wasserstoffdruck
durchgeführt. Der Katalysator, welcher in der wäßrigen Lösung suspendiert ist, wird als
ZrO2-stabilisiertes, äußerst feinteiliges metallisches Ruthenium beschrieben. Die Ausbeu-
te an Cyclohexen soll bis zu 60 % betragen. Die anschließende Trennung der organischen
Reaktionsmischung erfolgt durch Extraktivrektifikation mit Dimethylacetamid und Adi-
podinitril. Das hergestellte Cyclohexen wird danach durch Hydratisierung an einem zeo-
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Tabelle 1: Zusammenstellung von Ergebnissen ausgewählter Untersuchungen zur partiellen Flüssigpha-
senhydrierung von Benzol zu Cyclohexen an Ruthenium-Katalysatoren in Gegenwart von wäßrigen Salz-
lösungen.
Bem.: A: ASAHI-Prozeß, K: Ru in Form von Kolloid, M: angegeben waren die Startselektivität und die maximale Ausbeute, R:
berechnet anhand kinetischer Untersuchungen für einen Rührkesselreaktor, S: berechnet anhand kinetischer Untersuchungen für
einen Strömungsrohr-Reaktor;
Katalysator Additiv Reaktions-
bedingungen
U/ % S/ % A/ % Bem. Quelle
1 Ru-black NaOH, Fex+ 423 K, 3 MPa 70.0 23.0 16.1 Odenbrand et al.
[122–125, 137]
2 Ru-black ZnSO4 423 K, 5 MPa 10.0 52.0 5.2 Struijk et al.
[108, 134]
3 ZnSO4, NaOH 10.0 75.0 7.5
4 Ru-black ZnSO4 423 K, 5 MPa 20.0 40.0 8.0 Soede
et al. [126, 127]
5 Ru-K ZnSO4 423 K, 5 MPa − 54.0 33.0 M Ronchin
et al. [151, 152]
6 Ru-Ni ZnSO4 423 K, 5 Mpa 21.0 76.0 16.0 Fischer [145]
7 Ru-Zn ZnSO4, ZrO2 423 K, 5 MPa 20.0 90.0 18.0 A Fukuoka [19,
153]
8 80.0 70.0 56.0
9 Ru/ZrO2 ZnSO4 423 K, 5 MPa − 69.0 36.0 M Ronchin et al.
[151, 152]
10 Ru/SiO2 ZnSO4 423 K, 4 MPa 73.7 22.0 16.2 Xie et al. [146]
11 Ru-B/SiO2 68.4 50.0 34.2
12 Ru/La2O3 NaOH 448 K, 5 MPa 12.3 71.5 8.8 A Mitsui et al.
[136]
13 NaOH, ZnO 423 K, 5 MPa 14.2 90.2 12.8
14 Ru/La2O3 NaOH 423 K, 5 MPa 8.5 78.5 6.7 K Reisinger [18]
15 Ru/La2O3 ZnSO4,
Na2SO4,
n-BuOH
423 K, 5.1 MPa 20.0 75.0 15.0 Nagahara
et al. [138]
16 Ru/La2O3 NaOH, ZnCl2 403 K, 5 MPa 30.0 80.0 24.0 S Döbert [15]
17 30.0 70.0 21.0 R
18 Ru/La2O3 NaOH, ZnSO4 423 K, 1 MPa 30.0 82.0 24.6 S Gescheidle [17]
19 30.0 65.0 19.5 R
20 Ru/La2O3-SiO2 CoSO4 423 K, 5 MPa 80.4 50.1 40.3 Richards et al.
[135]
21 Ru/γ-Al2O3 CoSO4 453 K, 7 MPa 72.7 37.4 27.2 Niwa et al. [133]
22 Ru/γ-Al2O3 NaCl 433 K, 4 MPa 65.0 31.0 20.2 Zhanabaev et al.
[144]
23 Ru/γ-Al2O3 Na2SO4,
i-BuOH
423 K, 5 MPa 11.7 70.5 8.2 Nagahara
et al. [138]
24 Ru/γ-Al2O3 ZnSO4 433 K, 2.4 MPa 21.0 30.0 6.3 Suryawanshi
et al. [139]
25 Monoethanol-
amin
11.8 45.8 5.4
26 Ru/Polyamid ZnSO4 383 K, 1.5 MPa 23.6 8.2 1.9 Hronecˆ et al.
[141]
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lithischen Katalysator zu Cyclohexanol umgesetzt. Die Anlage hat eine Gesamtkapazität
von ca. 60 000 jato Cyclohexanol [19].
Neben den oft als Richtwerten zitierten Angaben zu Ergebnissen in der partiellen Hydrie-
rung von Benzol zu Cyclohexen in der flüssigen Phase in Gegenwart von Metallsalzen
wurden in Tabelle 2 die Angaben zu Umsatzgrad und Selektivität von Hydrierexperi-
menten in der Benzolhydrierung in flüssiger Phase ohne Gegenwart von weiteren Addi-
tiven zusammengestellt. Anhand der niedrigeren Selektivitäten und Ausbeuten, welche
selten 10 % übersteigen, wird deutlich, daß Wasser allein nur bedingt für eine verstärkte
Cyclohexen-Bildung geeignet ist. Eine Ausnahme bildet hierbei der von Niwa beschrie-
bene Sol-Gel-Trägerkatalysator (Zeile 4), welcher mit Wasser als Reaktionsmodifikator
allein, Cyclohexen-Ausbeuten von nahezu 30 % ergab. Allerdings zeigen die Ergebnis-
se anderer Autoren (Zeile 5), daß diese Ergebnisse bislang nicht reproduziert werden
konnten. Generell läßt sich aus den Ergebnissen ableiten, daß Trägerkatalysatoren Vor-
teile gegenüber metallischem Ruthenium aufweisen. Eine provisorische Einordnung der
Trägermaterialien hinsichtlich ihrer Eignung lautet SiO2 ∼La2O3>Al2O3»Polyamid.
Tabelle 2: Zusammenstellung von Ergebnissen ausgewählter Untersuchungen zur partiellen Flüssigpha-
senhydrierung von Benzol zu Cyclohexen an Ruthenium-Katalysatoren in Gegenwart von Wasser ohne
weitere Zusätze.
Bem.: C: Katalysatorpräparation durch chemical mixing, I: Katalysatorpräparation durch Imprägnierung, K: Ru in Form von Kolloid;
Katalysator Reaktions-
bedingungen
U/ % S/ % A/ % Bem. Quelle
1 Ru-black 453 K, 5 MPa 31.3 1.6 0.6 Struijk et al. [108]
2 Ru/SiO2 453 K, 5 MPa 66.7 17.8 11.9 I Struijk et al. [134]
3 Ru/SiO2 453 K, 7 MPa 64.3 13.4 8.6 I Niwa et al. [133]
4 Ru/SiO2 453 K, 7 MPa 86.6 31.6 27.4 C Niwa et al. [133]
5 Ru/SiO2 403 K, 5 MPa 54.3 15.9 8.6 C Gescheidle [17]
6 Ru/La2O3 448 K, 5 MPa 65.4 16.4 10.7 I Mitsui [136]
7 Ru/La2O3 423 K, 5 MPa 26.0 15.0 3.9 I,K Reisinger [18]
8 Ru/La2O3 423 K, 5.1 MPa 20.0 22.0 4.4 I Nagahara et al. [21]
9 Ru/γ-Al2O3 433 K, 4 MPa 83.9 12.4 10.4 I Zhanabaev et al.
[144]
10 Ru/γ-Al2O3 453 K, 5 MPa 54.6 7.9 4.3 I Struyk et al. [132]
11 Ru/γ-Al2O3 333 K, 3 MPa 20.0 14.0 2.8 I Milone et al. [154]
12 Ru/γ-Al2O3 423 K, 5.1 MPa 12.3 32.5 4.0 I Nagahara et al. [89]
13 Ru/γ-Al2O3 433 K, 2.4 MPa 50.0 6.0 3.0 I Suryawanshi et al.
[139]
14 Ru/Polyamid 373 K, 1.5 MPa 47.2 8.1 3.8 I Hronecˆ et al. [141]
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Tabelle 3: Zusammenstellung der dokumentierten Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol zu Cyclohexen an speziellen Katalysatoren ohne Reaktionsmodifikatoren.
Katalysator Reaktionsbedingungen U/ % S/ % Quelle
1 Pt/Nylon 435 K, 110 kPa 0.6 27.0 Harrison et al. [120]
2 Pt/Nylon 463 K, 110 kPa 0.4 48.0 Dini et al. [117]
3 Pt/Nylon 433 K, 110 kPa 0.3 80.0 Michel et al. [119]
4 Pt/Nylon 423 K, 110 kPa 3.0 10.0 Staiti et al. [91]
5 Rh/Nylon 423 K, 110 kPa 3.0 50.0 Galvagno et al. [156]
6 Yb/SiO2 298 K, 20 kPa - 100.0 Imamura et al. [157]
2.2.7 Stand der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol
2.2.7.1 Übersicht der Untersuchungen
Der erste experimentelle Nachweis von Cyclohexen als Zwischenprodukt bei der Gas-
phasenhydrierung des Benzols gelang in Untersuchungen von Anderson an Nickel-Folien,
ohne daß die Ergebnisse näher quantifiziert wurden [116]. Orientierende Untersuchun-
gen zum Potential von Nickel-Katalysatoren für die Bildung von Cyclohexen aus Benzol
führten jedoch zu der Schlußfolgerung, daß Cyclohexen nur bei sehr geringen Umsatz-
graden gebildet wird und die Selektivität, bei moderaten Umsätzen von ca. 4 %, auf 3 %
beschränkt blieb [155].
Auf die Untersuchungen der partiellen Benzolhydrierung an edelmetallhaltigen
Polyamid-Trägerkatalysatoren wurde bereits in Abschnitt 2.2.3 auf Seite 29 verwiesen
und die dabei gefundenen Umsätze und Selektivitäten wurden in Tabelle 3 (Zeilen 1-5)
zusammengestellt. Zusätzlich wurden die Ergebnisse von Untersuchungen an einem
speziellen Seltenerd-Katalysator (Zeile 6) mit aufgenommen. An diesen Katalysatoren
wurden in der Reaktion von Benzol und Wasserstoff bei nicht näher quantifizierten
Benzol-Umsatzgraden Cyclohexen-Selektivitäten bis zu 100 % festgestellt. Es wird an
dieser Stelle nicht detaillierter auf diese Untersuchungen eingegangen, da solche Kataly-
satorsysteme für die gestellte Aufgabe nicht in Betracht gezogen wurden.
Das größte Potential zu Bildung von Cyclohexen aus Benzol wiesen auch in der Gas-
phasenhydrierung Ru-Katalysatoren auf. Deshalb sollen in diesem Abschnitt die Unter-
suchungen der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an diesen Katalysatoren de-
taillierter diskutiert werden. Die von verschiedenen Autoren dokumentierten Ergebnisse
sind in Form der Umsatz- und Selektivitätsangaben in Tabelle 4 auf der nächsten Seite
zusammengefaßt.
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Tabelle 4: Zusammenstellung der dokumentierten Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol zu Cyclohexen an Ruthenium-Katalysatoren in Gegenwart von Reaktionsmodifikatoren (RM).
Bem.: C: Katalysatorpräparation durch chemical mixing, I: Katalysatorpräparation durch Imprägnierung, i: Untersuchungen unter
instationären Bedingungen, s: Untersuchungen unter stationären Bedingungen;
Katalysator Reaktions-
modifikator
pRM/pB Reaktions-
bedingungen
U/ % S/ % Bem. Quelle
1 Ru-black Wasser 0.5 293 K, 110 kPa 20.0 4.0 s Don et al. [147]
2 0.6 298 K, 110 kPa 32.4 2.6 i
3 1.2 314 K, 110 kPa 19.6 41.7 i
4 Ru-black Wasser 0.5 293 K, 110 kPa − 9.0 s van der Steen
et al. [93, 94]
5 Ethylenglykol 0.5 304 K, 110 kPa − 26.0 s
6 ²-Capro-
lactam
voradsorbiert 298 K, 110 kPa 13.0 27.0 i
7 Ru/α-Al2O3 Wasser 0.9 303 K, 110 kPa 6.0 14.0 -
8 Ru/La2O3 Wasser 30 343 K,200 kPa 8.6 1.5 I, i Patzlaff [16]
9 73.6 0.0 I, s
10 Ru/SiO2 Wasser 30 343 K,200 kPa 2.2 21.0 C, i
11 34.5 5.0 C, s
12 N-Methyl- 0.7 343 K,200 kPa 28.1 2.4 C, i
13 pyrrolidon 0.7 45.0 C, s
Anhand der Anzahl der gegebenen Datensätze in Tabelle 4 wird deutlich, daß die par-
tielle Gasphasenhydrierung von Benzol an Ru-Katalysatoren deutlich weniger detailliert
untersucht worden ist, als die Flüssigphasenhydrierung. Beim Einsatz von metallischen
Ruthenium, wie auch von Ruthenium-Träger- bzw. Sol-Gel-Trägerkatalysatoren in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol konnte unter den Reaktionsbedingungen
von 110-200 kPa Gesamtdruck und einer Reaktionstemperatur zwischen 293-343 K ei-
ne Cyclohexen-Bildung nur beim Zusatz von Reaktionsmodifikatoren beobachtet wer-
den. Der Reaktionsmodifikator erfüllt, wie bereits erwähnt, die Aufgabe, besonders hy-
drieraktive Zentren zu blockieren, die Desorption des intermediär gebildeten Cyclohe-
xens zu fördern und die weitere Addition von Wasserstoff an das Cyclohexenmolekül
zu behindern. Als geeignet erwiesen sich die Dosierung von Wasser, Ethylenglykol oder
N-Methylpyrrolidon in den Eduktstrom, sowie die Voradsorption von²-Caprolactam auf
der Oberfläche der Ru-Katalysatoren [16, 93]. Auch durch die Verwendung von Pyridin
wurde eine Cyclohexen-Bildung bewirkt, dabei wurde jedoch eine dramatische Vergif-
tung des Katalysators festgestellt [94, 147].
Die ersten Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an metalli-
schem Ruthenium in Gegenwart von Wasserdampf wurden von Don et al. Anfang der
80er Jahre publiziert [147]. Dabei wurden durch die Zugabe von geringen Mengen Was-
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serdampf meßbare Cyclohexen-Selektivitäten in der Reaktion festgestellt (Tabelle 4 auf
der vorherigen Seite: Zeilen 1,2). Durch die Erhöhung der Reaktionstemperatur auf 314 K
und Verdopplung des Wasserpartialdrucks wurde eine Cyclohexen-Selektivität von 42 %
bei einem Umsatz von 20 % erreicht [147] (Zeile 3). Diese Angabe wurde lange Zeit in
der wissenschaftlichen Literatur als Referenzwert gehandhabt, konnte aber durch ande-
re Arbeitsgruppen nicht bestätigt werden (Zeile 4). Bei kritischer Prüfung zeigt es sich
auch, daß dieser Wert in einem Experiment unter Variation der Reaktionstemperatur und
des Wasserpartialdruckes bei fortschreitender rascher Desaktivierung des Katalysators
erhalten wurde. Denn schon 20 Minuten später betrug der Benzol-Umsatz nur noch 3 %
und die Cyclohexen-Selektivität dagegen 65 %. Auf dieses Phänomen gehen die Auto-
ren allerdings explizit nicht ein. Weiterhin wurde festgestellt, daß ein geringer Zusatz
von Gold zum Ruthenium zum völligen Verschwinden des Cyclohexen-Signals führt und
das an Platin ebenfalls kein Cyclohexen gefunden wurde. Nachfolgende Untersuchungen
ergaben, daß die Hydrophilie der Ruthenium-Katalysatoren durch deren Belegung mit
Chlorid-Ionen erhöht werden konnte, was ebenfalls zu einer Steigerung der Cyclohexen-
Selektivität führte [147].
Ethylenglykol und ²-Caprolactam erwiesen sich neben Wasser als weitere geeignete Re-
aktionsmodifikatoren, wogegen Pyridin ungeeignet war, weil es die Lebensdauer des
Katalysators dramatisch verkürzte. Interessant ist, daß Wasser und Ethylenglykol kon-
tinuierlich dosiert werden mußten, wogegen bei Verwendung von ²-Caprolactam dessen
einmalige Voradsorption ausreichte. Das deutet darauf hin, daß nicht alles Lactam durch
konkurrierende Adsorption von Benzol verdrängt wird, und die selektiven Eigenschaf-
ten des Katalysators auf diese Weise erhalten bleiben. Die Zeiträume zum Erreichen eines
stationären Zustandes umfassten mehrere Stunden.
Versuche mit Ru-Trägerkatalysatoren, welche durch Imprägnierung von entsprechen-
den Trägermaterialien hergestellt wurden, verliefen mit Ausnahme eines Ru/α-Al2O3-
Trägerkatalysators (Zeile 8) wenig erfolgreich. An diesem wurde bei einem Umsatz von
6 % eine Cyclohexen-Selektivität von 14 % gemessen [94]. Dagegen wurden an dem von
Niwa et al. vorgeschlagenenen Ru/SiO2-Sol-Gel-Trägerkatalysator (Zeilen 11-14) sowohl
in Gegenwart von Wasserdampf als auch gasförmigem N-Methylpyrrolidon akzeptable
Cyclohexen-Selektivitäten erzielt [16].
Im Vergleich zur Hydrierung in flüssiger Phase unter Zusatz von Additiven (Tabelle 1 auf
Seite 39) wurden in der Gasphasenhydrierung offenbar deutlich niedrigere Cyclohexen-
Selektivitäten erzielt. Besser verständlich werden die dargestellten Ergebnisse aber, wenn
man sie mit den Angaben der Flüssigphasenhydrierung ohne Additivzusatz (Tabelle 2
auf Seite 40) vergleicht. Man erkennt, daß in diesem Falle die gefundenen Selektivitäten
bei der Flüssig- und Gasphasenhydrierung in vergleichbaren Größenordnungen liegen.
Daraus läßt sich ableiten, daß der Vorteil der partiellen Hydrierung von Benzol in flüssi-
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ger Phase damit begründet werden kann, daß die Eigenschaften der Katalysatoren durch
die neben dem Reaktionsmodifikator zugesetzten Additive offenbar flexibler abgestimmt
werden können.
2.2.7.2 Betriebszeitverhalten von Katalysatoren in der partiellen
Gasphasenhydrierung von Benzol
Aus Untersuchungen des Betriebszeitverhaltens von Ru–Katalysatoren in der kontinu-
ierlichen Gasphasenhydrierung von Benzol ohne Reaktionsmodifikator-Zusatz ist ein
charakteristisches Desaktivierungsverhalten bekannt [106]. Diese Desaktivierung wur-
de darauf zurückgeführt, daß an Ru-Oberflächen adsorbiertes Benzol auch in Gegen-
wart von molekularem Wasserstoff schon bei moderaten Temperaturen zur Dehydrie-
rung neigt [99]. Die dabei entstehenden noch nicht näher spezifizierten H-armen, koks-
artigen Produkte blockieren durch starke Wechselwirkungen hydrieraktive Zentren. Das
sollte dazu führen, daß die Hydrier-Aktivität der Ru-Katalysatoren bei Zugabe von Ben-
zol zunächst sehr stark sinkt, bis die Katalysatoroberfläche mit den Dehydrierungspro-
dukten bedeckt ist. Danach geht die Desaktivierung deutlich langsamer weiter. Mit die-
ser Prognose konform geht die bisherige Beobachtung, daß sich die Desaktivierung von
Ru-Katalysatoren in der vollständigen Benzol-Hydrierung mit einem formalkinetischen
Ansatz zweiter Ordnung beschreiben läßt [107, 158]. Bisherige Ergebnisse deuten darauf
hin, daß Ru-Trägerkatalysatoren mit SiO2 sowie Al2O3 als Trägermaterial höhere Desak-
tiverungsgeschwindigkeiten aufweisen, als solche mit MgO oder Aktivkohle [159].
Untersuchungen des Betriebszeitverhaltens in der Gasphasenydrierung von Benzol an
metallischem Ruthenium in Gegenwart von Wasserdampf zeigten bei Raumtemperatur
einen Rückgang des Benzol-Umsatzes und einen Anstieg der Cyclohexen-Selektivität
über einen Zeitraum von ca. 10 Stunden. Dabei wurden mit feuchtem Benzol bzw. ei-
ner kontinuierlichen Wasserdampfdosierung unterschiedliche Ergebnisse erhalten [147].
Nach einer Voradsorption von Wasserdampf wurde sofort Cyclohexen gebildet und bei
Beendigung der Wasserdampf-Dosierung ging die Cyclohexen-Selektivität rasch auf 0 zu-
rück, während der Benzol-Umsatz anstieg. Die Selektivitäten zu Cyclohexen betrugen 7-
14 % bei Benzol-Umsatzgraden um 5 %.
Der Versuch, einen Ru/La2O3-Trägerkatalysator, welcher erfolgreich für die selektive Hy-
drierung von Benzol in flüssiger Phase eingesetzt worden war, in der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol in Gegenwart des Reaktionsmodifikators Wasserdampf zu
applizieren, führte nur zu sehr geringen Cyclohexen-Selektivitäten [16]. Diese waren zu
gering, um eine kinetische Auswertung der Daten durchzuführen. Dabei wurde jedoch
durch Anwendung hoher Wasserdampfpartialdrücke bezüglich des Umsatzgrades nach
einer Einlaufphase ein stationäres Verhalten beobachtet. Die Einlaufphase wurde mit der
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Ausbildung einer stabilen Wasserschicht auf dem Katalysator erklärt und dauerte viele
Stunden.
Patzlaff beobachtete bei der Untersuchung des Desaktivierungsverhaltens eines
Ruthenium-Sol-Gel-Trägerkatalysators (Ru/SiO2) in der Gasphasenhydrierung von Ben-
zol in Gegenwart von Wasserdampf (pW/pB=15) einen ungewöhnlichen Verlauf der
Katalysatoraktivität [16]. Diese ging anfänglich stark zurück, stieg aber nach einigen
Betriebsstunden wieder an und blieb danach konstant auf relativ hohem Niveau. Dabei
wurden auch deutliche Mengen von Cyclohexen im Produktgasstrom gefunden. Die Ur-
sachen für diese Beobachtung an diesem speziellen Katalysator wurden in der besseren
Dispersion der Aktivkomponente Ruthenium auf der Oberfläche des Trägermaterials
und in verstärkten Wechselwirkungen zwischen Ru-Kristalliten und dem Trägermaterial
gesucht. Die Auswertung von stationären Experimenten erlaubte eine kinetische Analyse
der gemessenen Reaktionsgeschwindigkeiten.
2.2.7.3 Kinetik der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol zu Cyclohexen
Anhand von Untersuchungen der Reaktionsgeschwindigkeiten der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol an einem Ru/SiO2-Sol-Gel-Trägerkatalysator unter statio-
nären Bedingungen konnte ein kinetisches Modell für den Reaktionsverlauf entwickelt
werden. Die Modellbildung erfolgte auf der Basis eines Langmuir-Hinshelwood-Ansatzes,
wobei neben der Cyclohexen-Bildung im Verlaufe der Hydrierung ein vorgelagertes
Desorptionsgleichgewicht des Benzols berücksichtigt wurde [16,115]. Die direkte Bildung
von Cyclohexan aus Benzol wurde mit dem Verweis auf Ergebnisse kinetischer Untersu-
chungen in flüssiger Phase [15, 113, 114], nach denen die Selektivität zu Cyclohexen bei
kleinsten Benzol-Umsatzgraden nahezu 100 % betrug, im Modell nicht berücksichtigt.
Die gefundene Beziehung für die Umsetzungsgeschwindigkeit von Benzol rB entspricht
Gleichung Gl. 3, die Bildungsgeschwindigkeit von Cyclohexan rCHAist in Gleichung Gl. 4
ausgedrückt.
rB =
k∗B ·K1.5H2 · pB · p1.5H2
(1 +K0.5H2 · p0.5H2) · (KH2 · pH2 +K∗D · pB)
Gl. 3
rCHA =
k∗CHE ·K0.5H2 · pCHE · p0.5H2
1 +K0.5H2 · p0.5H2
Gl. 4
Die Bedeutung der Symbole in den Gleichungen Gl. 3 und Gl. 4 sowie die am Ru/SiO2-
Sol-Gel-Trägerkatalysator ermittelten Werte der Konstanten der Gleichungen sind in Ta-
belle 5 auf der nächsten Seite zusammengestellt. Der Vergleich des Modells mit den
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experimentellen Daten ergab, daß sich die Reaktionsgeschwindigkeit rB der Benzol-
Umsetzung gut mit Hilfe der vorgeschlagenen Langmuir-Hinshelwood-Kinetik beschreiben
läßt, daß heißt die Reaktionsordnung n bezüglich Benzol beträgt 1 bei niedrigen Partial-
drücken und 0 bei höheren Partialdrücken, weil dann die Katalysatoroberfläche mit Ben-
zol gesättigt ist. Die Reaktionsordnung bezüglich Wasserstoff betrug 1.5, was mit dem
vorgelagerten Dehydrierungsgleichgewicht erklärt wurde. Die Geschwindigkeit der Cy-
clohexanbildung rCHA aus Cyclohexen ist 1. Ordnung bezüglich Cyclohexen, da die Ober-
flächenkonzentration des Intermediats stets sehr klein war. Die Reaktionsordnung bezüg-
lich Wasserstoff betrug 0.5, was darauf hindeutet, daß die Addition eines H-Atoms an das
Cyclohexen-Molekül geschwindigkeitsbestimmend ist. Die Modellgleichungen wurden
für einen konstanten Partialdruck des Reaktionsmodifikators Wasser abgeleitet, weswe-
gen der Einfluß des Wasserdampfpartialdruckes in den Gleichungen nicht berücksichtigt
wurde. Dieser ließ sich jedoch durch die experimentell bestimmte Abhängigkeit der Kon-
stanten k∗B und k
∗
CHE vom Wasserdampfpartialdruck pH2O in das Modell implizieren. Die
dabei bestimmten Parameter sind anhand der Zahlenwertgleichungen Gl. 5 und Gl. 6 auf
der nächsten Seite ersichtlich.
Tabelle 5: Bedeutung sowie ermittelte Werte der Konstanten der kinetischen Gleichungen Gl. 3 auf der
vorherigen Seite und Gl. 4 auf der vorherigen Seite für die partielle Gasphasenhydrierung von Benzol an
einem Ru/SiO2-Sol-Gel-Trägerkatalysator in Gegenwart von Wasserdampf nach [16]. gültig für: T= 343 K,
p= 200 kPa, pH2O= 30 kPa;
Symbol Dimension Beschreibung Wert
rB mmolh·gKAT Benzol-Umsetzungsgeschwindigkeit
rCHA mmolh·gKAT Cyclohexan-Bildungsgeschwindigkeit
pB kPa Partialdruck Benzol
pH2 kPa Partialdruck Wasserstoff
pCHE kPa Partialdruck Cyclohexen
k∗B
mmol
h·gKAT·kPa mod. Geschwindigkeitskonstante der Benzol-Umsetzung 2.63·10
2
k∗CHE
mmol
h·gKAT·kPa mod. Geschwindigkeitskonstante der Cyclohexen-Umsetzung 9.11·10
3
KH2 1kPa Gleichgewichtskonstante der H2-Adsorption 2.10·10-7
K*D
1
kPa Gleichgewichtskonstante der Benzol-Dehydrierung 2.24·10-5
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k∗B = 984.14− 24.085 ·
pH2O
kPa
(
mmol
h · gKAT · kPa
)
Gl. 5
k∗CHE = 19.87− 0.359 ·
pH2O
kPa
(
mmol
h · gKAT · kPa
)
Gl. 6
Die Geschwindigkeit der Cyclohexanbildung rCHA wird mit steigendem Wasserdampf-
partialdruck weniger stark beeinflußt als die Geschwindigkeit der Benzolhydrierung,
woraus die selektivitätssteigernde Wirkung von Wasser resultiert. Die Reaktionsordnung
bezüglich Wasser beträgt -2 für rB sowie -1 für rCHA. Dennoch ist die Geschwindig-
keit der Cyclohexan-Bildung nur wenig langsamer als die Geschwindigkeit der Benzol-
Umsetzung, woraus die nur geringen erreichbaren Selektivitäten zu Cyclohexen resultie-
ren.
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3.1 Problemstellung
Berechnungen haben gezeigt, daß die partielle Flüssigphasenhydrierung von Benzol zu
Cyclohexen, durchgeführt in einem Strömungsrohr-Reaktor, zu höheren Cyclohexen-
Selektivitäten führen würde, als im kontinuierlich betriebenen Rührkessel (vgl. Zeilen
16-19 in Tabelle 1 auf Seite 39). Da das mehrphasige Reaktionssystem darüber hinaus
auch noch hohe Stoffaustauschraten erfordert, wäre diese Reaktion eine interessante An-
wendung für die Durchführung in einem Mikrostruktur-Reaktor. Für die Entwicklung
des Mikrostruktur-Reaktors selbst, insbesondere unter dem Aspekt der Bereitstellung
und Immobilisierung eines geeigneten Katalysators, ist das von der Flüssigphasenreak-
tion bekannte Reaktionssystem jedoch zu vereinfachen, um die Katalysator- bzw. Reak-
torentwicklung unabhängig von verfahrenstechnischen Fragestellungen untersuchen zu
können. Da es durchaus einige Hinweise gibt, daß eine Analogie zwischen den Untersu-
chungsergebnissen der Reaktion in der Flüssig- bzw. Gasphase existiert, wurde im Rah-
men der vorliegenden Arbeit postuliert, daß die Katalysatorentwicklung bzw. die Ent-
wicklung eines Mikrostruktur-Reaktors für die partielle Hydrierung von Benzol durch
Untersuchung der Reaktion in der Gasphase durchgeführt werden kann.
Die in der Literatur bisher dargestellten Untersuchungen zur partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol erweisen sich jedoch als nicht ausreichend, um direkt daraus
eine Strategie für die Entwicklung und Ausprüfung eines Mikrostruktur-Reaktors ablei-
ten zu können, da die Ergebnisse uneinheitlich und zum Teil widersprüchlich sind. So
ist zum Beispiel nicht zweifelsfrei nachgewiesen worden, welche Trägermaterialien sich
zur Herstellung von Katalysatoren für die partielle Gasphasenhydrierung von Benzol zu
Cyclohexen eignen. Darüber hinaus wurde das Betriebszeitverhalten unterschiedlicher
Katalysatoren noch nicht detailliert genug untersucht, um einheitliche Schlußfolgerun-
gen ableiten zu können.
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Es erweist sich demnach zunächst als notwendig, geeignete Katalysatoren, Versuchs-
bedingungen und vor allem Reaktionsmodifikatoren zu ermitteln mit deren Hilfe die
Durchführung von kontinuierlichen und reproduzierbaren Untersuchungen der partiel-
len Gasphasenhydrierung von Benzol möglich ist. Insbesondere für die Entwicklung von
Katalysatoren und die Auswahl eines geeigneten Reaktionsmodifikators sind auch die
umfangreicheren Kenntnisse der Flüssigphasenhydrierung von Benzol heranzuziehen.
Die Entwicklung von Mikrostruktur-Reaktoren für die partielle Gasphasenhydrierung
von Benzol erfordert die katalytische Aktivierung der Wände des Mikrokanalsystems.
Deswegen sind nach der Ermittlung geeigneter Katalysatoren Strategien zur Immobilisie-
rung dieser Katalysatoren innerhalb von Mikroströmungskanälen zu entwickeln. Dabei
ist auch zu berücksichtigen, daß ein Mikrostruktur-Reaktor für die Anwendung in der
Flüssigphasenhydrierung von Benzol korrosionsbeständig sein sollte. Deshalb sind auch
explorative Versuche zur Immobilisierung von Hydrierkatalysatoren auf inerten Metall-
substrat (z.B. Edelstahl) durchzuführen.
Die Versuchsapparatur zur Durchführung der Hydrierversuche ist dabei so zu konzipie-
ren, daß ein Trägergasstrom mit definierten Mengen von Benzol, Wasserstoff und dem
Reaktionsmodifikator beladen über die Katalysatoren, welche zunächst in einem Schütt-
gutreaktor eingesetzt werden, geführt werden kann. Dabei ist auch darauf zu achten, daß
ein störungsfreier, stationärer Versuchsablauf über mehrere Stunden möglich ist. Neben
der Durchführung von Hydrierexperimenten in Schüttgut- und Mikrostruktur-Reaktoren
sollte auch die Aktivierung und ggf. Reaktivierung der Katalysatoren durch ein möglichst
einfaches Verfahren möglich sein.
Nach der Festlegung eines Anfangs-Fensters von Reaktionsbedingungen und der Ermitt-
lung eines für die Untersuchungen geeigneten Reaktionsmodifikators sollten die herge-
stellten Katalysatoren hinsichtlich ihres Potentials zur Bildung von Cyclohexen in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol charakterisiert werden. Schließlich ist der
Nachweis zu erbringen, daß sich die gewählten Strategien zur Immobilisierung der Ka-
talysatoren in Mikroströmungskanälen nicht negativ auf die katalytische Aktivität und
die Cyclohexen-Selektivität in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol auswir-
ken. Deshalb ist das Verhalten von Mikrostruktur-Reaktoren in der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol zu charakterisieren und mit dem des korrespondierenden Schütt-
gutreaktors unter identischen Reaktionsbedingungen zu vergleichen.
3.2 Ableitung von Untersuchungsschwerpunkten
Anhand des bisherigen Stands des Wissens über die Cyclohexen-Bildung in der Gas-
phasenhydrierung von Benzol kommt der Wahl des Reaktionsmodifikators offenbar ei-
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ne Schlüsselrolle zu. Es wird deshalb versucht, einen geeigneten Reaktionsmodifikator
zu finden, mit dessen Hilfe die Bildung von Cyclohexen an den Rutheniumkatalysa-
toren beobachtet werden kann, wobei eine zu starke Desaktivierung der Katalysatoren
vermieden werden muß. Bei der Sichtung der in der Literatur dokumentierten Untersu-
chungen fiel auf, daß bisher keine gasförmigen Substanzen hinsichtlich ihrer Eignung als
Reaktionsmodifikator getestet worden waren, obwohl diese sich sehr leicht dem Edukt-
strom zudosieren lassen. Dabei ist zum Beispiel aus Untersuchungen zur selektiven Hy-
drierung mehrfach ungesättigter Kohlenwasserstoffe mit isolierten Doppelbindungen an
Palladium-Katalysatoren bekannt, daß durch geringe Mengen von Kohlenmonoxid die
Selektivität des intermediär gebildeten Cycloalkens erhöht werden kann [160]. Dadurch
waren in dem konkreten Fall der Hydrierung von 1,5-Cyclooctadien Selektivitäten zum
Cycloolefin bis zu 100% möglich. Kohlenmonoxid adsorbierte dabei stärker als alle Reak-
tanden, was dazu führte, das die Gesamtaktivität des Katalysators gedrosselt wurde.
Die in bisherigen Untersuchungen verwendeten flüssigen Reaktionsmodifikatoren haben
mit Ausnahme von Wasser einen hohen Siedepunkt, wodurch zum einen ihre Dosier-
barkeit in die Gasphase eingeschränkt ist bzw. auch eine starke Adsorption an der Ka-
talysatoroberfläche erwartet werden kann. Wenig beachtet wurden bisher in den Unter-
suchungen auch Ergebnisse aus der Flüssigphasenhydrierung, wonach sich der Zusatz
von kurzkettigen Alkoholen positiv auf die Cyclohexen-Selektivität auswirkt [138]. Ein
Schwerpunkt von eigenen Untersuchungen ist deshalb die Ausprüfung verschiedener
Substanzen als Reaktionsmodifikatoren, welche sich relativ leicht zu einem kontinuierli-
chen Gasstrom dosieren lassen. Dazu werden dem Eduktgasstrom gasförmige Additive
wie Kohlenmonoxid und Dämpfe von Wasser und kurzkettigen Alkoholen zugeführt und
die gebildeten Mengen Cyclohexen bewertet. Anhand der Ergebnisse dieser Ausprüfung
wird der geeignetste Reaktionsmodifikator für die weiteren Untersuchungen abgeleitet.
Nach der Auswertung des bisherigen Kenntnisstandes ist zu erwarten, daß das Betriebs-
zeitverhalten der Ruthenium-Katalysatoren in der partiellen Gasphasenhydrierung von
Benzol durch eine Veränderung der Katalysatoraktivität gekennzeichnet sein wird. Um
die Reproduzierbarkeit von Untersuchungsergebnissen zu prüfen bzw. den Einfluß ge-
änderter Reaktionsbedingungen auf Umsatzgrad und Selektivität richtig bewerten zu
können ist es notwendig, von einem definierten Ausgangszustand des jeweiligen Ka-
talysators auszugehen. Da dies jedoch insbesondere im Hinblick auf die Untersuchung
der partiellen Gasphasenhydrierung im Mikrostruktur-Reaktor nicht immer durch Ein-
satz von ”frischem” Katalysator realisiert werden kann, ist es notwendig, die Katalysa-
toren mit Hilfe einer möglichst einfachen Prozedur in-situ so zu reaktivieren, daß bei
verschiedenen Untersuchungen von einer vergleichbaren Anfangsaktivität der Katalysa-
toren ausgegangen werden kann. Es soll deshalb insbesondere die Reproduzierbarkeit
von Hydrierversuchen mit zwischenzeitlicher Reaktivierung an ausgewählten Katalysa-
50
3.2 Ableitung von Untersuchungsschwerpunkten
toren geprüft werden. Da die Desaktivierung der Ru-Katalysatoren offenbar aufgrund
der Ablagerung von dehydrierten Benzol-Spezies resultiert, wird zur Reaktivierung ein
Zyklus aus Oxidation mit anschließender Reduktion gewählt.
Mit Hilfe des ermittelten Reaktionsmodifikators werden Ruthenium-Trägerkatalysatoren
mit unterschiedlichem Trägermaterial in der Gasphasenhydrierung untersucht, welche
nach einer einheitlichen Vorgehensweise durch Tränkung von vorgelegten Katalysator-
trägern mit einem Ruthenium-Vorläufer hergestellt werden. Dabei kann geklärt werden,
ob die Cyclohexen-Bildung in der Gasphasenhydrierung von Benzol an solchen Katalysa-
toren gelingt, was bisher nicht in der Literatur dokumentiert wurde und wie der Einfluß
des Trägermaterials der Katalysatoren auf die Cyclohexen-Bildung und die Desaktivie-
rung der Katalysatoren zu bewerten ist.
Besonders geeignet für die partielle Gasphasenhydrierung von Benzol sind nach den
bisherigen Literaturergebnissen Sol-Gel-Trägerkatalysatoren. Zumindest war bisher nur
an einem solchen Katalysator die stationäre Durchführung kinetischer Untersuchungen
möglich [16]. Deshalb sollen derartige Katalysatoren auch selbst hergestellt und unter-
sucht werden, wobei alternativ zu den bislang synthetisierten Ru/SiO2-Sol-Gel-Träger-
katalysatoren, einfache Ansätze zur Herstellung von Ru/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysa-
toren erprobt werden sollen. Bei der Synthese der Sol-Gel-Trägerkatalysatoren ist es auf
sehr einfache Weise möglich, neben Ruthenium verschiedene Zweitmetalle zu immobili-
sieren (vgl. Abschnitt 2.1.2 auf Seite 23), wobei anhand der Untersuchungsergebnisse in
der Flüssigphasenhydrierung zu erwarten ist, daß sich der Zweitmetallzusatz positiv auf
die Cyclohexen-Bildung auswirkt. In der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an
diesen Katalysatoren im Schüttgutreaktor kann geprüft werden, welche der zugesetzten
Zweitmetalle sich besonders positiv auf die Bildung von Cyclohexen auswirken. Anhand
der bislang in der Literatur dokumentierten Ergebnisse bei Untersuchungen zur partiel-
len Flüssigphasenhydrierung von Benzol wird erwartet, daß durch Zusatz von Zink als
Zweitmetall die Cyclohexen-Bildung in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol
intensiviert werden kann.
Für die Katalysatorimmobilisierung an den Wänden von Mikroströmungskanälen wird
zunächst das Verfahren der anodischen Oxidation von Aluminium als eine erfolgverspre-
chende und bereits erprobte Methode ausgewählt. Bevor jedoch mikrostrukturierte Wa-
fer auf diese Weise behandelt werden, muß zunächst erprobt werden, ob auf diese Wei-
se Schalenkatalysatoren hergestellt werden können, welche für die Cyclohexen-Bildung
in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol geeignet sind. Deshalb werden zu-
nächst Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren für die Untersuchung der partiellen Benzol-
hydrierung im Schüttgutreaktor mit Hilfe der anodischen Oxidation von Al-Draht und
nachfolgender Imprägnierung mit einem Ruthenium-Vorläufer hergestellt. Dabei besteht
die Zielsetzung, anhand des Verhaltens der resultierenden Schalenkatalysatoren in der
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partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol, die für eine optimale Cyclohexen-Bildung
günstigen Parameter bei der anodischen Oxidation und bei der nachfolgenden Imprä-
gnierung mit Ruthenium-Vorläufern zu ermitteln. Basierend auf den in der Literatur do-
kumentierten Ergebnissen an Zink-modifizierten Katalysatoren in der Flüssigphasenhy-
drierung soll eine Selektivitätssteigerung durch die Immobilisierung von Zink neben Ru-
thenium auf der Katalysatoroberfläche erreicht werden. Die gewonnenen Erkenntnisse
können direkt für die katalytische Aktivierung von mikrostrukturierten Wafern aus Alu-
minium verwertet werden.
Der Aufbau von Mikrostruktur-Reaktoren für die partielle Gasphasenhydrierung von
Benzol erfolgt anhand der Erfahrungen, welche bei der Untersuchung der Ru/Al2O3/Al-
Schalenkatalysatoren erhalten werden. Dabei werden in einem ersten Schritt katalytisch
aktivierte, mikrostrukturierte Wafer in einem modularen Reaktor eingesetzt, um zu über-
prüfen ob die angewendeten Verfahren der Katalysatorherstellung direkt für die Akti-
vierung der mikrostrukturierten Wafer übertragen werden können. Darüber hinaus wird
auch für die Mikrostruktur-Reaktoren die Selektivitätssteigerung durch Zinkpromotie-
rung überprüft. Die detaillierten Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol sollen schließlich in einem gekapselten, zink-promotierten Mikrostruktur-
Reaktor durchgeführt werden. Durch die Untersuchung des Betriebszeitverhaltens des
Mikrostruktur-Reaktors unter verschiedenen Reaktionsbedingungen ist der Einfluß der
Reaktionsparameter auf die erreichbaren Umsatzgrade und Selektivitäten zu charakte-
risieren und die Langzeitstabilität des immobilisierten Katalysators im Mikrostruktur-
Reaktor zu ermitteln. Das Potential des Mikrostruktur-Reaktors hinsichtlich der Bildung
von Cyclohexen soll mit einem entsprechenden Katalysator im Schüttgutreaktor vergli-
chen werden.
Für eine zukünftige Verwendung von Mikrostruktur-Reaktoren in der partiellen Flüssig-
phasenhydrierung von Benzol müssen die Mikroströmungskanäle möglicherweise aus
einem korrosionsbeständigen Material, z.B. Edelstahl hergestellt werden. Es ist deshalb
auch notwendig, parallel zur Entwicklung des Al-basierten Mikrostruktur-Reaktors ge-
eignete Immobilisierungsmethoden von Ru-Trägerkatalysatoren auf Edelstahl-Substraten
zu prüfen und zu bewerten. Die Methode der Sol-Gel-Beschichtung von mikrostruktu-
rierten Wafern wird dazu als potentiell geeignete Variante mit Hilfe eines Modellsubstrats
erprobt. Als Modellsubstrat wird ein Edelstahl-Filtergewebe gewählt, da sich dieses Sub-
strat als eine strukturierte Packung in einem Reaktor eingesetzt werden kann. Die Erfah-
rungen, welche bei der Herstellung und Ausprüfung der Sol-Gel-Trägerkatalysatoren ent-
stehen, können direkt in die Tauchbeschichtung der Modellwafer einfließen. Für die Beur-
teilung der gebildeten Katalysatorbeschichtungen ist eine Charakterisierung hinsichtlich
der Texturparameter und eine katalytische Ausprüfung in der Benzolhydrierung notwen-
dig.
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Abbildung 8: Berechnete Cyclohexen-
Selektivitäten und -Ausbeuten in Abhän-
gigkeit vom Benzol-Umsatzgrad in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol
an einem Ru/SiO2 Sol-Gel- Trägerkatalysator
unter den Bedingungen von [16] (Reaktions-
modifikator Wasserdampf, T= 343 K, p=
200 kPa, RG*= 10.5 l/hgKAT, pB= 2 kPa, pH2 =
120 kPa, pH2O= 30 kPa).
3.3 Abschätzung von Reaktionsparametern
Mit Hilfe des vorgeschlagenen kinetischen Modells und der für einen Ru/SiO2 Sol-Gel-
Trägerkatalysator ermittelten kinetischen Konstanten (vgl. Abschnitt 2.2.7.3 auf Seite 45)
wurden für die Vorbereitung der experimentellen Untersuchungen der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol Berechnungen zu erreichbaren Selektivitäten in Abhän-
gigkeit vom Umsatzgrad mit Hilfe des Programmpaketes ModelMaker 3.0 durchgeführt.
Ein exemplarisches Ergebnis einer solchen Berechnung ist in Abbildung 8 in Form der
Cyclohexen-Selektivität sowie -Ausbeute als Funktion des Benzol-Umsatzes dargestellt.
Dabei wurden die Reaktionsbedingungen der Original-Arbeit als Berechnungsgrundlage
gewählt (vgl. Tabelle 4 auf Seite 42). Aus Abbildung 8 geht hervor, daß die Cyclohexen-
Selektivität bei kleinsten Umsätzen gegen 1 strebt, was allerdings bei der Entwicklung
des kinetische Modell vorausgesetzt worden war. Die Cyclohexen-Selektivität fällt jedoch
sehr rasch mit wachsendem Umsatzgrad ab, bei einem Umsatzgrad von 10% beträgt sie
noch etwa 18%. Die berechnete Ausbeute durchläuft ein charakteristisches Maximum von
etwa 1.75% bei einem Benzol-Umsatz von ca. 8.8%.
In Abbildung 9 auf der nächsten Seite sind die berechneten Werte dieses charakteristi-
schen Ausbeutemaximums AMAX in Abhängigkeit vom Verhältnis pH2/pB dargestellt,
wobei dieses Verhältnis in der Modellierung auf unterschiedliche Weise variiert wur-
de, einmal bei konstantem Benzol-Partialdruck und zum anderen bei konstantem H2-
Partialdruck. Es ist zu erkennen, daß die maximale Cyclohexen-Ausbeute mit zunehmen-
dem pH2/pB-Verhältnis ansteigt. Das ist auf die unterschiedlichen Wasserstoffrreaktions-
ordnungen der Teilprozesse zurückzuführen.
Weitere Modellberechnungen haben gezeigt, daß eine Erhöhung des Wasserdampfpar-
tialdruckes zwar einen geringen Anstieg der Cyclohexen-Selektivität, aber gleichzeitig
auch einen deutlichen Rückgang des Umsatzgrades (bei gleicher Verweilzeitzeit) bewirkt.
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Abbildung 9: Berechnete Maximum-
Cyclohexen-Ausbeuten in Abhängigkeit
vom Partialdruckverhältnis H2/Benzol in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol
an einem Ru/SiO2 Sol-Gel-Trägerkatalysator
nach den Bedingungen von [16] (Reaktions-
modifikator Wasserdampf, T= 343 K, p=
200 kPa, RG*= 10.5 l/hgKAT, pB= 1-3 kPa,
pH2 = 20-120 kPa, pH2O= 30 kPa).
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Effektiv nimmt deshalb die maximale Ausbeute leicht ab. Der Einfluß der Reaktionstem-
peratur auf Benzol-Umsatzgrad und Cyclohexen-Selektivität konnte mit dem vorliegen-
den Modell nicht erfaßt werden. Die Auswertung der Litarurergebnisse hatte jedoch ge-
zeigt, daß die Cyclohexen-Selektivität bei zunehmender Temperatur abnimmt (vgl. Ab-
schnitt 2.2.7.1 auf Seite 41).
Ausgehend von den Ergebnissen dieser Modellberechnungen erschien es für die expe-
rimentellen Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol vorteil-
haft, in einem Temperaturbereich zwischen 333 und 373 K und unter hohen Wasserstoff-
Partialdrücken und niedrigen Benzol-Konzentrationen im Eduktgas zu arbeiten. Bei den
damit resultierenden hohen pH2/pB-Verhältnissen sollten verbesserte Ausbeuten möglich
sein. Hinsichtlich des Reaktionsmodifikators sollte geprüft werden, ob nicht eine andere
Substanz als Wasser effektiver hinsichtlich hoher Cyclohexen-Selektivitäten ist.
3.4 Bezeichnung von Katalysatoren und
Mikrostruktur-Reaktoren
Zur Untersuchung der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol wurden unterschied-
liche Katalysatortypen hergestellt. Diese Katalysatoren lassen sich dabei zunächst in
Schüttgutkatalysatoren und Waferkatalysatoren einteilen. Schüttgutkatalysatoren sind sol-
che, die in einem Schüttgutreaktor eingesetzt werden können, dazu zählen unregelmäßig
geformte Trägerkatalysatoren (TK) und zylindrische Schalenkatalysatoren (SK). Waferkataly-
satoren (WK) sind katalytisch aktivierte, mikrostrukturierte Wafer, welche für den Aufbau
von Mikrostruktur-Reaktoren verwendet werden.
a) Trägerkatalysatoren für die Untersuchung der partiellen Gasphasenhydrierung im
Schüttgutreaktor werden durch Imprägnierung von Trägermaterialien bzw. mit Hil-
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fe der Sol-Gel-Technik hergestellt. Diese Trägerkatalysatoren werden wie folgt be-
zeichnet:
TK 01 01
Darin bedeuten die beiden ersten Buchstaben TK den Typ Trägerkatalysator gefolgt
von einer zweistelligen Ziffer, welche die Herstellungsart beschreibt:
• 01 –imprägnierte Trägerkatalysatoren sind solche, die durch Imprägnierung
von konventionellen Trägermaterialien mit Ruthenium-Vorläufern gebildet
werden;
• 02 –Sol-Gel-Trägerkatalysatoren werden durch ein Sol-Gel-Verfahren aus
Träger-Vorläufern in Gegenwart von Ruthenium-Vorläufern hergestellt;
• 03 –modifizierte Sol-Gel-Trägerkatalysatoren sind solche, die durch einen Sol-
Gel-Prozeß aus einem Trägervorläufer gebildet werden, wobei neben Rutheni-
um weitere Metallkomponenten immobilisiert werden;
Den Abschluß der Kennzeichnung der Trägerkatalysatoren bildet eine zweistellige,
fortlaufende Nummer.
b) Schalenkatalysatoren wurden in Form von zylindrischen Formkörpern im Schüttgut-
reaktor in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol eingesetzt. Diese Kataly-
satoren werden durch elektrochemische Oxidation von Aluminium-Substrat und
nachfolgender Imprägnierung mit Ruthenium- und auch Zink-Vorläufern herge-
stellt und wie folgt bezeichnet:
SK Al 01
Dabei stehen die beiden vorderen Buchstaben SK für den Typ Schalenkatalysator
sowie die beiden mittleren Buchstaben für das Substrat Al (Al99.5). Abgeschlossen
wird die Bezeichnung der Schalenkatalysatoren mit einer zweistelligen, fortlaufen-
den Nummer.
c) Waferkatalysatoren wurden ausgehend von mikrostrukturierten Wafern, welche aus
Aluminium bzw. Edelstahl bestehen, hergestellt. Diese Katalysatoren werden wie
folgt bezeichnet:
WK XX 01
Dabei stehen die beiden vorderen Buchstaben WK für den Typ Waferkatalysator
sowie die beiden mittleren Buchstaben XX für das Material des Substrates:
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• Al: Diese Waferkatalysatoren wurden durch elektrochemische Oxidation von
mikrostrukturierten AlMg3-Wafern und nachfolgende Imprägnierung mit
Ruthenium- und Zink- Vorläufern hergestellt, sie sind aufgrund ihrer Herstel-
lung mit den Schalenkatalysatoren verwandt;
• SS: Diese Waferkatalysatoren wurden durch Tauchbeschichtung von mi-
krostrukturierten Edelstahl(1.4401)-Wafern in einem Metalloxid-Sol und nach-
folgende Imprägnierung mit Ruthenium- und Zink-Vorläufern hergestellt;
Abgeschlossen wird die Bezeichnung der Waferkatalysatoren mit einer zweistelli-
gen, fortlaufenden Nummer.
Für die Untersuchung der Schüttgutkatalysatoren (TK und SK) wurde nur ein einziger
Schüttgutreaktor (SGR) verwendet. Durch die Stapelung und Kapselung der mikrostruk-
turierten Waferkatalysatoren entstanden jedoch mehrere Mikrostruktur-Reaktoren (MSR)
die wie folgt bezeichnet werden:
MSR _WK XX 01
Dabei stehen die drei vorderen Buchstaben MSR für Mikrostruktur-Reaktor, danach folgt
die Bezeichnung des zum Aufbau des Mikrostruktur-Reaktors verwendeten Waferkata-
lysators.
3.5 Kontaktzeit, Katalysatoraktivität und -desaktivierung,
Raum-Zeit-Ausbeute
Um die erhaltenen Ergebnisse in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol, insbe-
sondere Umsatzgrade, Selektivitäten und Ausbeuten in ihren Relationen besser einord-
nen zu können, ist die Angabe von einheitlichen Bezugs- und Vergleichsgrößen notwen-
dig, die nachfolgend erläutert werden:
Kontaktzeit
Die Kontaktzeit τ des Fluides an Trägerkatalysatoren wird als Quotient des Gerüstvolu-
mens des Katalysators VKAT und des Volumenstrom V˙ des Fluides nach Gleichung Gl. 7
gebildet.
τ =
VKAT
V˙
Gl. 7
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Das Gerüstvolumen des Trägerkatatalysators VKAT ist aus der eingewogenen Masse
mKAT und der Dichte des Katalysators ρKAT zugänglich, wofür in erster Näherung die
Dichte des Trägermaterials angesetzt wird. Zum Vergleich von verschiedenen Träger-
katalysatoren ist es sinnvoll, für die Dichte ρKAT einen einheitlichen Wert von 1 g/cm3
anzunehmen und die Kontaktzeit somit nur anhand der Katalysatoreinwaage zu berech-
nen.
Die Kontaktzeit des Fluides an Schalen- bzw. Waferkatalysatoren wird in Anlehnung an
Gleichung Gl. 7 auf der vorherigen Seite definiert, in dem das Volumen der Katalysator-
schale Vcoat als Gerüstvolumen des Katalysators eingesetzt wird. Dieses ist zugänglich
aus der Einwaage des Katalysators mKAT, der Dicke der Katalysatorschale lP und dem
spezifischen Flächengewicht des Schalen-/Waferkatalysators Am (Gleichung Gl. 8). Letz-
teres hängt dabei von der Geometrie der Katalysatorschale und des Substratmaterials des
Schalen- bzw. Waferkatalysators ab, denn es beschreibt das Verhältnis von äußerer Ober-
fläche zur Masse.
τ =
Vcoat
V˙
=
mKAT · lP ·Am
V˙
Gl. 8
Die Kontaktzeit-Definition entsprechend Gleichung Gl. 8 ist ein sinnvolles Werkzeug
um die Reaktionsergebnisse an Schalenkatalysatoren mit unterschiedlicher Schalendicke
bzw. zwischen Schalenkatalysatoren und mikrostrukturierten Waferkatalysatoren zu ver-
gleichen. Sie hat insbesondere Bedeutung für den Vergleich zwischen Schüttgutreaktor
und Mikrostruktur-Reaktor.
Spezifische Aktivität der Katalysatoren
Die spezifische Aktivität aS stellt das Verhältnis von umgesetzter Benzolmenge zur auf
der Oberfläche des Katalysators immobilisierten Ruthenium-Masse unter Vernachlässi-
gung der Metalldispersion entsprechend Gleichung Gl. 9 dar:
as =
U · c0B · V˙
mRu
Gl. 9
Darin bedeuten c0B die Anfangskonzentration von Benzol im Reaktionsgasstrom V˙ und
mRu die Masse an Ruthenium im Katalysator. Die Benzol-Anfangskonzentration c0B kann
dabei auch durch den Benzol-Partialdruck pB, den Gesamtdruck p, und dem molaren
Volumen eines idealen Gases Vmol (Gleichung Gl. 10) ausgedrückt werden.
c0B =
pB
p ·Vmol Gl. 10
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Tabelle 6: Zusammenstellung von phänomenologischen Gleichungen zur Beschreibung der Desaktivie-
rung von Katalysatoren.
Desaktivierungstyp Ordnung Gleichung
linear 0 as = a0 − kD · t Gl. 13
exponentiell 1 as = a0 · e(−kD·t) + a∞ Gl. 14
hyperbolisch 2 as = 11/a0+kD·t + a∞ Gl. 15
reziprok n as = f · t−kD + a∞ Gl. 16
Die Ermittlung der Ruthenium-Masse erfolgt in Träger- und Schalen-/Waferkatalysatoren
entsprechend den Gleichungen Gl. 11 und Gl. 12.
Ru-Trägerkatalysator: mRu = xRu ·mKAT Gl. 11
Ru-Schalen- bzw. Waferkatalysator: mRu = xRu ·mKAT · lP ·Om · ρcoat Gl. 12
In den Gleichungen Gl. 11 und Gl. 12 bedeuten xRu den Massenanteil Ruthenium im oxi-
dischen Teil des Katalysators, mKAT die Katalysatoreinwaage, und im Falle der Schalen-
bzw. Waferkatalysatoren lP die Dicke, Om das spezifische Flächengewicht und ρcoat die
Gerüstdichte der Katalysatorschale. Über die spezifische Aktivität ist eine Einordnung
der Leistungsfähigkeit der unterschiedlichen Katalysatortypen möglich.
Desaktivierung von Katalysatoren
Neben der Cyclohexen-Bildung ist die Desaktivierung der Ru-Katalysatoren ein wich-
tiges Kriterium. Die Desaktivierung von Katalysatoren, welche in kontinuierlich betrie-
benen Prozessen häufig beobachtet wird, kann verschiedene Ursachen haben und nach
unterschiedlichen Mechanismen ablaufen. Neben strukturellen Veränderungen sind als
Ursachen noch die starke Adsorption von Reaktanden und Reaktionsprodukten sowie
die Bildung von Depositen zu nennen. Phänomenologisch wird dabei eine Veränderung
der spezifischen Aktivität beobachtet, die sich mit formalkinetischen Gleichungen be-
schreiben läßt [161]. In Tabelle 6 sind die wesentlichen Gleichungen zur formalkineti-
schen Beschreibung der Katalysatordesaktivierung zusammengestellt. Darin bedeuten as
die spezifische Aktivität des Katalysators zu einem bestimmten Zeitpunkt, a0 die spezifi-
sche Aktivität zum Zeitpunkt t=0, kD eine Desaktivierungskonstante und a∞ die formale
Aktivität des Katalysators nach endlicher Betriebszeit (stationäre Aktivität).
Die Beschreibung der Desaktivierung von Ruthenium-Katalysatoren in der Gasphasen-
hydrierung von Benzol kann oftmals mit dem hyperbolischen Geschwindigkeitsgesetz
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3.5 Kontaktzeit, Katalysatoraktivität und -desaktivierung, Raum-Zeit-Ausbeute
(Gleichung Gl. 15 ) erfolgen [158]. In Gegenwart eines Reaktionsmodifikators wurde un-
ter den Bedingungen der partiellen Gasphasenhydrierung jedoch auch ein davon abwei-
chendes Betriebszeitverhalten der Katalysatoren beobachtet [16]. Deshalb ist zunächst
zu prüfen, ob das Betriebszeitverhalten der Katalysatoren in der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol, mit Hilfe einer der dargestellten formalkinetischen Zusammen-
hänge beschrieben werden kann.
Wenn die Desaktivierung der Katalysatoren nach der erwarteten objektiven Kinetik
2. Ordnung verläuft, so besteht dennoch die Chance, nach einer gewissen Einlaufzeit mit
starkem Sinken der Anfangsaktivität, in der Betriebsphase, in welcher sich die Aktivität
nur noch wenig ändert (a ≈ a∞) unter quasi stationären Bedingungen zu arbeiten. Die
Bestimmung der Konstanten der formalen Desaktivierungskinetik kD, a0 und a∞ erlaubt
darüber hinaus Vergleiche des Betriebszeitverhaltens von unterschiedlichen Katalysato-
ren.
Raum-Zeit-Ausbeute
Um die volumenbezogene Cyclohexen-Bildung in den untersuchten Reaktortypen
Mikrostruktur-Reaktor MSR und korrespondierendem Schüttgutreaktor SGR in Ge-
genüberstellungen beschreiben zu können, wird die formale Berechnungsgleichung
der Raum-Zeit-Ausbeute RZA herangezogen. Diese ist definiert als das Verhältnis der
gebildeten Stoffmenge Cyclohexen n˙CHE und dem Volumen des Reaktors VR (Glei-
chung Gl. 17). Das Reaktorvolumen ergibt sich im Falle des Mikrostruktur-Reaktors aus
dem Volumen des Waferstapels und im Falle des Schüttgutreaktors aus dem Schüttvolu-
men des entsprechenden Schalenkatalysators. Die gebildete Stoffmenge Cyclohexen läßt
sich mit Hilfe der Cyclohexen-Ausbeute ACHE, dem Partialdruck Benzol pB, dem Gesamt-
druck p, dem Volumenstrom V˙ und dem molaren Volumen Vmol berechnen. Weiterhin
kann man den den Ausdruck für die Kontaktzeit τ ( Gleichung Gl. 8 auf Seite 57) einfüh-
ren:
RZA =
n˙CHE
VR
=
ACHE · pB · V˙
p ·Vmol ·VR =
Vcoat
Vmol ·VR ·
ACHE · pB
τ · p Gl. 17
Durch die Umformungen wird ersichtlich, daß die Raum-Zeit-Ausbeute eines gege-
benen Reaktors bei konstantem Partial- und Gesamtdruck nur vom Verhältnis aus
Cyclohexen-Ausbeute ACHE und der Kontaktzeit τ abhängt. Für den direkten Vergleich
eines Mikrostruktur-Reaktors mit dem adäquaten Schüttgutreaktor wird das Verhält-
nis der Raum-Zeit-Ausbeute φRZA gebildet, da die Absolutwerte dieser Größe für die
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Untersuchungen nur von untergeordnetem Interesse sind. Dieses ergibt sich bei glei-
chen Partialdrucken und Gesamtdruck entsprechend Gleichung Gl. 18. Die Konstante γ
(Gl. Gl. 19) enthält die den jeweiligen Reaktor beschreibenden Volumengrößen ( Volumen
der Katalysator-Schale Vcoat und des Reaktors VR ) und hat für ein gegebenes Vergleichs-
system Mikrostruktur-Reaktor vs. Schüttgutreaktor einen charakteristischen Wert.
φRZA =
RZAMSR
RZASGR
= γ · A
MSR
CHE
ASGRCHE
· τ
SGR
τMSR
Gl. 18
γ =
VMSRcoat
VSGRcoat
· V
SGR
R
VMSRR
Gl. 19
Mit Hilfe der Beziehung Gleichung Gl. 18 läßt sich die Leistungsfähigkeit eines
Mikrostruktur-Reaktors gegenüber dem Schüttgutreaktor bezüglich der volumenbezo-
genen Cyclohexen-Bildung auch bei geringen Unterschieden in den Texturparametern
der Katalysatorschale oder bei unterschiedlichen Bereichen des Umsatzgrades und der
Selektivitäten besser verdeutlichen.
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4. Ergebnisse und Diskussion
4.1 Charakterisierung von Katalysatoren und
Mikrostruktur-Reaktoren
In den folgenden Abschnitten werden Daten zur Charakterisierung der in dieser Ar-
beit für die partielle Gaspphasenhydrierung von Benzol entwickelten und eingesetz-
ten Trägerkatalysatoren, Schalenkatalysatoren, Waferkatalysatoren und Mikrostruktur-
Reaktoren vorgestellt. Die charakteristischen Daten aller Katalysatorgruppen sowie der
Mikrostruktur-Reaktoren sind in Form der Tafeln B.1.1 auf Seite 173 und B.1.2 auf Sei-
te 175 als Übersichten zusammengefaßt.
4.1.1 Trägerkatalysatoren
4.1.1.1 Imprägnierte Trägerkatalysatoren
TK0101 - TK0105
Zur Auslotung des Einflusses des Trägermaterials auf Umsatzgrad und Selektivität in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol wurden verschiedene, mittels einer klassi-
schen Imprägniertechnik hergestellte Ru-Trägerkatalysatoren mit den Trägermaterialien
SiO2, γ-Al2O3, TiO2 (Mischung aus Anatas und Rutil), ZrO2 sowie einer speziellen, mi-
kroporösen Aktivkohle herangezogen. Diese Trägerkatalysatoren waren nach ihrer Her-
stellung durch Claus [162] mittels ICP-AES, H2 -Chemisorption und N2-Adsorption cha-
rakterisiert worden. Die Ergebnisse dieser Charakterisierung sind in Tabelle 7 auf der
nächsten Seite zusammengestellt. Der Ruthenium-Gehalt der Trägerkatalysatoren betrug
nahezu einheitlich 1 Ma.%, die spezifischen Oberflächen differierten in Abhängigkeit vom
verwendeten Träger zwischen 3 (Ru/ZrO2) und maximal 1400 m2/g (Ru/C). Die Disper-
sion der Aktivkomponente, ausgedrückt im gemessenen H/Ru-Verhältnis beträgt etwa
2-9% und ist damit eher gering.
61
4. Ergebnisse und Diskussion
Tabelle 7: Charakteristische Daten der mittels Imprägnier-Technik hergestellten Ru-Trägerkatalysatoren
(nach [162]). bestimmt mittels: 1) ICP-AES; 2) H2 -Chemisorption; 3) N2-Adsorption;
Katalysator Ru/SiO2 Ru/γ-Al2O3 Ru/TiO2 Ru/ZrO2 Ru/C
Bezeichnung TK0101 TK0102 TK0103 TK0104 TK0105
Ma.% Ru1) 1.00 0.95 1.04 1.28 1.00
H/Ru2) 0.03 0.04 0.09 0.02 -
dp / nm3) 20 4 14 4 <1
BET/ m2/g3) 171 110 33 3 1436
Vp/ cm3/g3) 0.90 1.01 0.17 0.02 0.74
Um zu prüfen, ob man mittels Sol-Gel-Technik auch geeignete Katalysatoren für die par-
tielle Gasphasenhydrierung von Benzol herstellen kann, wurde diese Technik zur Her-
stellung weiterer Ru-Trägerkatalysatoren bzw. Ru-Me-Trägerkatalysatoren eingesetzt.
4.1.1.2 Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
TK0201 -TK0204
Die angewendete Sol-Gel-Technik wurde zunächst zur Herstellung weiterer Ru-
Trägerkatalysatoren mit Al2O3, TiO2, MgO sowie Fe2O3 als Trägermaterialien benutzt.
Das experimentelle Vorgehen ist in Abschnitt A.1.1 auf Seite 150 beschrieben. Die
Eigenschaften der resultierenden Ru-Trägerkatalysatoren, welche mittels WDX, H2 -
Chemisorption und N2-Adsorption ermittelt wurden, sind in Tabelle 8 dargestellt. Der
Tabelle 8: Charakteristische Daten der mittels Sol-Gel-Technik hergestellten Ru-Trägerkatalysatoren.
bestimmt mittels: 1) WDX; 2) H2 -Chemisorption; 3) N2-Adsorption;
Katalysator Ru/Al2O3 Ru/TiO2 Ru/MgO Ru/Fe2O3
Bezeichnung TK0201 TK0202 TK0203 TK0204
Ma.% Ru1) 2.0 1.0 0.5 1.0
H/Ru2) 0.11 - - -
dp / nm3) 6 6 20 50
BET/ m2/g3) 360 304 164 38
Vp/ cm3/g3) 0.84 0.56 1.10 0.20
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Ruthenium-Gehalt der Katalysatoren betrug 0.5-2 Ma.% und die spezifische Oberfläche
zwischen 38 (Ru/Fe2O3) und 360 m2/g (Ru/Al2O3). Die exemplarisch für den Ru/Al2O3-
Katalysator bestimmte Dispersion der Aktivkomponente betrug 11% und war damit nur
wenig größer als die der mittels Imprägniertechnik hergestellten Ru-Trägerkatalysatoren.
Eine Untersuchung der Ru-Trägerkatalysatoren mittels Röntgendiffraktometrie ergab,
daß es sich bei den präparierten Al2O3, MgO und Fe2O3 um amorphe Materialien han-
delt, die TiO2-Probe zeigte schwache Signale von Rutil und Anatas, war aber auch noch
als weitgehend röntgenamorph zu bezeichnen.
4.1.1.3 Modifizierte Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
TK0301 - TK0315
Die Effektivität von Ru-Katalysatoren hinsichtlich der Bildung von Cyclohexen aus Ben-
zol kann möglicherweise durch die zusätzliche Immobilisierung eines zweiten Metalls
gesteigert werden (vgl. Abschnitt 2.2.5 auf Seite 35). Um diese Hypothese zu überprü-
fen wurden Al2O3-Trägerkatalysatoren mit Ru und weiteren ausgewählten Metallkom-
ponenten mittels der Sol-Gel-Technik hergestellt. Für das Screening des Einflusses des
Zweitmetalls auf Umsatzgrad und Selektivität in der partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol an Ru-Me/Al2O3-Trägerkatalysatoren wurden die schon in der Literatur do-
kumentierten Zn, Ni, Cu und Co ausgewählt. Darüber hinaus wurde der Einfluß von Fe,
Mn und Cr getestet. Durch die Ergänzung von Ti und V hätte man die wesentlichsten
Bestandteile von Edelstählen und deren positiven oder negativen Einfluß auf den Re-
aktionsablauf der Benzolhydrierung an Ruthenium-Katalysatoren erfaßt. Wegen der oft-
mals dokumentierten La2O3-Trägerkatalysatoren für die partielle Flüssigphasenhydrie-
rung von Benzol wurde auch La in die Testreihe der Zweitmetalle mit aufgenommen.
Aus der Gruppe der Edelmetalle wurden die Nachbarn des Ru im Periodensystem der
Elemente, Rh und Pd als potentielle Zweitmetalle getestet. Bei der Charakterisierung der
Ru-Me/Al2O3-Trägerkatalysatoren wurde festgestellt, daß geringe Abweichungen in der
Synthesestrategie die Eigenschaften der resultierenden Katalysatoren sehr stark beein-
flussen. Deshalb soll an dieser Stelle detaillierter auf die Vorgehensweise bei der Herstel-
lung der Katalysatoren mittels Sol-Gel-Technik und die Ergebnisse der Charakterisierung
eingegangen werden.
Die Präparation der Ru-Me/Al2O3-Trägerkatalysatoren erfolgte in zwei Serien (vgl. Ta-
belle 32 auf Seite 152, Abschnitt A.1.1 auf Seite 151), die sich dadurch unterschieden, daß
die angewendete Sol-Gel-Technik geringfügig modifiziert worden war. Bei der Serie A
wurden die Al2O3-Quelle (Aluminium-triisopropylat: AIP) und die Metallquellen (Ace-
tylacetonate) gemeinsam in Ethanol/2-Butanol gelöst. Um eine klare Lösung zu erhalten
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Abbildung 10: Spezifische Oberflächen der mittels Sol-Gel-Technik hergestellten Ru-Me/Al2O3-
Trägerkatalysatoren in Abhängigkeit vom Zweitmetall und der Präparationsmethode.
wurde das Additiv Essigsäure zugesetzt. Für die Serie B wurde zunächst ein Al2O3-Sol
aus AIP in Ethanol/2-Butanol und Essigsäure hergestellt, danach wurden die Metallquel-
len zugefügt. Die Hydrolyse und Kondensation des Gemisches wurde jeweils durch die
Zugabe von Wasser ausgelöst. Das nach dem Abdampfen von überschüssigem Lösungs-
mittel resultierende Gel wurde einheitlich getrocknet und bei einer Temperatur von 573 K
kalziniert. Die Reduktion der Katalysatoren erfolgte in situ vor Beginn der Untersuchung
in der partiellen Benzol-Hydrierung.
Die Charakterisierung der Ru-Me-Trägerkatalysatoren durch Bestimmung ihrer spezifi-
schen Oberfläche (Abbildung 10) machte den Einfluß der Präparationsbedingungen auf
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Abbildung 11: N2-Adsorptionsisothermen der mittels Sol-Gel-Technik nach unterschiedlichen Präparati-
onsmethoden hergestellten Ru/Al2O3-Trägerkatalysatoren TK0301 (a) und TK0308 (b).
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Abbildung 12: Differentielle Porenvolumenverteilungen der nach unterschiedlichen Präparationsmetho-
den hergestellten Ru/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren TK0301 (a) und TK0308 (b).
die Eigenschaften der Katalysatoren deutlich. In der Serie A wurden Trägerkatalysatoren
mit sehr kleiner bis mittlerer spezifischer Oberfläche erhalten. Offenbar beeinflussten die
frühzeitig zugegebenen Metallquellen die Hydrolyse- und Kondensationsprozesse indi-
viduell. Dagegen wurden in der Serie B, mit Ausnahme des mit Rh präparierten Katalysa-
tors, Katalysatormaterialien mit mittlerer bis hoher spezifischer Oberfläche erhalten. Der
individuelle Einfluß der Metallquellen scheint aufgrund der späteren Zugabe weniger
ausgeprägt zu sein. Die Ausnahmeerscheinung des Rh könnte darin begründet sein, daß
es nur in Form des Halogenid-Vorläufers zur Verfügung stand. Die Untersuchung der
N2-Adsorptionsisothermen, exemplarisch für die reinen Ru/Al2O3-Trägerkatalysatoren
der Serie A (Abbildung 11: a) und der Serie B (Abbildung 11 auf der vorherigen Seite: b)
zeigte, daß es sich bei den Katalysatoren der Serie A um mesoporöse Materialien han-
delt, diejenigen der Serie B sind dagegen mikroporös. Die Analyse der Desorptionsäste
der Adsorptionsisothermen ergab hinsichtlich der Porenradienverteilung (Abbildung 12:
a bzw. b), daß die mesoporösen Trägerkatalysatoren der Serie A Porendurchmesser zwi-
schen 4 und 8 nm und die rein mikroporösen Trägerkatalysatoren der Serie B Porendurch-
messer von kleiner 2 nm aufweisen. Diese Mikroporosität ist für Al2O3-Katalysatoren un-
gewöhnlich.
Wegen der hohen Oberfläche und Mikroporosität wurde auch eine hohe Dispersion
der Aktivkomponente erwartet. Das ist auch der Fall, wie in Tabelle 9 auf der nächs-
ten Seite anhand von Untersuchungen zur Chemisorption von Wasserstoff dargestellt.
Das als Maß für die Dispersion angegebene H/Ru-Verhältnis von 0.49 für den reinen
Ru/Al2O3-Trägerkatalysator der Serie B ist sehr hoch, daraus wurde ein Durchmesser der
Ruthenium-Kristallite von etwa 3 nm berechnet. Interessant ist die geringere Wasserstoff-
Kapazität der Katalysatoren mit Zweitmetall. So beträgt das H/Ru-Verhältnis für
die exemplarisch untersuchten Ru-Zn/Al2O3- bzw. Ru-Ti/Al2O3-Trägerkatalysatoren
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Tabelle 9: Ergebnisse der Untersuchungen zur H2-Chemisorption an Ru-Me/Al2O3-Trägerkatalysatoren
bei 298 K.
VH2: H2-Adsorptionskapazität, Vchem: chemisorbiertes H2-Volumen, dK: Kristallitdurchmesser;
Katalysator Serie Ru /
Ma.%
VH2 /
cm3/g
Vchem /
cm3/g
H/Ru dK/ nm
TK0302 Ru-Cr/Al2O3 A 2.20 0.26 0.11 0.05 -
TK0308 Ru /Al2O3 B 0.89 0.54 0.51 0.49 3
TK0311 Ru-Ti/Al2O3 B 0.59 0.12 0.02 0.03 -
TK0313 Ru-Zn/Al2O3 B 1.10 0.07 0.08 0.05 -
TK0313 und TK0311 nur etwa 10% des Wertes für den reinen Ru/Al2O3-Trägerkatalysator
TK0308 , bei ähnlicher spezifischer Oberfläche. Das deutet möglicherweise auf einen De-
korationseffekt hin, d.h. das Zweitmetall besetzt oder blockiert Zentren zur Adsorption
von Wasserstoff. Von den mesoporösen Katalysatoren der Serie A wurde nur der Ru-
Cr/Al2O3-Trägerkatalysator TK0302 exemplarisch in der Chemisorption von Wasserstoff
untersucht und ein H/Ru-Verhältnis von 0.05 gefunden. Damit kann der bei den mikro-
porösen Katalysatoren festgestellte Effekt des Dispersionsrückgangs bei Zweitmetallzu-
satz für die mesoporösen Trägerkatalysatoren vermutet, jedoch nicht belegt werden.
Der Metallgehalt der Katalysatoren war in den beiden dargestellten Serien unterschied-
lich gewählt worden. Bei der Serie A war jeweils eine Beladung von 2 Ma.% durch die
Vorläufermenge bei der Präparation vorgegeben worden. Eine Kontrolle der Beladung
mit Hilfe der Elektronenstrahlmikroanalyse ergab Beladungen zwischen 1-3.5 Ma.% für
Ruthenium bzw. 1.5-2.5 Ma.% für das jeweilige Zweitmetall. Bei der Serie B betrug die
Metallbeladung nach Vorgabe jeweils 1 Ma.% (mit Ausnahme des 2.5 %Ru-3 %Co/Al2O3-
Trägerkatalysators). Gefunden wurde mit der Mikrosonde 0.6-1.3 Ma.% Ru und 0.6-
2 Ma.% für das Zweitmetall. Mit wenigen Ausnahmen wurde die durch die Vorläufer-
menge bei der Präparation vorgegebene Metallbeladung wiedergefunden. Alle Ergebnis-
se der angewendeten Charakterisierungsmethoden sind in den Tabellen 10 sowie 11 auf
der nächsten Seite zusammengefaßt.
Ergänzt wurden die beschriebenen Untersuchungen zur Charakterisierung der Träger-
katalysatoren durch Untersuchungen zur temperaturprogrammierten Reduktion bzw.
Oxidation. Während bei der Oxidation keine ausgeprägten Signale gefunden wurden,
zeigte sich bei der Reduktion das charakteristische Signal der Ruthenium-Reduktion zwi-
schen 378-383 K. Da dieses Reduktionssignal des Rutheniums auch an den Ru/Al2O3/Al-
Schalenkatalysatoren in analoger Weise gefunden wurde, wird auf eine explizite Dar-
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Tabelle 10: Charakteristische Daten der mittels Sol-Gel-Technik hergestellten Ru-Me/Al2O3-
Trägerkatalysatoren der Serie A.
bestimmt mittels: 1) WDX; 2) H2 -Chemisorption; 3) N2-Adsorption; n.b. - nicht bestimmt;
Serie A
Katalysator Ru/ Al2O3 Ru-Cr/
Al2O3
Ru-Mn/
Al2O3
Ru-Fe/
Al2O3
Ru-Ni/
Al2O3
Ru-Cu/
Al2O3
Ru-Zn/
Al2O3
Bezeichnung TK0301 TK0302 TK0303 TK0304 TK0305 TK0306 TK0307
Ma.% Ru1) 2.0 2.2 2.8 3.3 3.0 1.2 2.5
Ma.% Me1) - 1.2 1.6 1.6 2.0 2.4 1.5
H/Ru2) n.b 0.05 n.b. n.b. n.b. n.b. n.b.
dp / nm3) 5 8 n.b. n.b. n.b. n.b. 2
BET/ m2/g3) 127 84 145 174 7 259 5
Vp/ cm3/g3) 0.23 0.33 n.b. n.b. n.b. n.b. 0.03
stellung eines Reduktionsspektrums an dieser Stelle verzichtet. Reduktionssignale der
Zweitmetalle (geprüft mit den Zn-, Fe-, Ti-, Cr- und Rh-modifizierten Katalysatoren) wur-
den mit Ausnahme des Edelmetall-modifizierten Katalysators bis zu der maximal ange-
wendeten Reduktionstemperatur von 773 K nicht gefunden. Das ließ die Vermutung zu,
daß die Zweitmetallkomponenten nach der Katalysatorherstellung und -aktivierung bei
423 K überwiegend in oxidischer Form auf der Katalysatoroberfläche vorliegen. Da bei
den nachfolgend beschriebenen Schalen- und Waferkatalysatoren ausschließlich Zink als
zweite Metallkomponente neben Ruthenium immobilisiert wurde, kann deshalb verein-
heitlicht die Schreibweise Ru-MeO- bzw. Ru-ZnO-Katalysatoren verwendet werden.
Tabelle 11: Charakteristische Daten der mittels Sol-Gel-Technik hergestellten Ru-Me/Al2O3-
Trägerkatalysatoren der Serie B.
bestimmt mittels: 1) WDX; 2) H2 -Chemisorption; 3) N2-Adsorption; n.b. - nicht bestimmt;
Serie B
Katalysator Ru/
Al2O3
Ru-La/
Al2O3
Ru-V/
Al2O3
Ru-Ti/
Al2O3
Ru-Co/
Al2O3
Ru-Zn/
Al2O3
Ru-Rh/
Al2O3
Ru-Pd/
Al2O3
Bezeichnung TK0308 TK0309 TK0310 TK0311 TK0312 TK0313 TK0314 TK0315
Ma.% Ru1) 0.89 0.93 0.65 0.59 2.4 1.1 0.66 1.25
Ma.% Me1) - 0.58 0.62 0.73 2.8 1.7 1.00 1.09
H/Ru2) 0.49 n.b. n.b. 0.03 n.b. 0.05 n.b. n.b.
dp / nm3) 1.6 n.b. n.b. 2 n.b. 2 n.b. n.b.
BET/ m2/g3) 348 344 350 365 349 141 38 252
Vp/ cm3/g3) 0.29 n.b. n.b. 0.16 n.b. 0.06 n.b. n.b.
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4.1.2 Schalen- und Waferkatalysatoren
4.1.2.1 Aluminium-Schalenkatalysatoren und -Waferkatalysatoren
Die Aluminium-Schalen- und -Waferkatalysatoren (SKAl01 - SKAl10 sowie WKAl01 -
WKAl03 ) für die partielle Gasphasenhydrierung von Benzol wurden auf analoge Wei-
se durch anodische Oxidation und nachfolgende Imprägnierung hergestellt. Deswegen
werden die Ergebnisse der Untersuchungen zur Charakterisierung dieser Katalysatoren
in diesem Abschnitt gemeinsam diskutiert. Die charakteristischen Daten dieser Katalysa-
torgruppe sind in Tabelle 13 auf Seite 75 und Tafel B.1.2 auf Seite 175 zusammengefaßt.
Ausgangsmaterialien zur Bildung von Aluminium-Schalen- und
-Waferkatalysatoren
Für die Herstellung der Ru- und Ru-ZnO/Al2O3-Schalen- und -Waferkatalysatoren wur-
den als Ausgangsmaterialien zum einen Al-Draht 99.5 mit einem Durchmesser von 1 mm
(Al-Zylinder00 für Schalenkatalysatoren), zum anderen aus Al-Band bzw. Blech zuge-
schnittene und mikrostrukturierte AlMg3-Wafer (Al-Wafer01 und Al-Wafer02 für Wa-
ferkatalysatoren) verwendet. Die wichtigsten geometrischen Größen der Drahtzylinder
Al-Zylinder00 und der mikrostrukturierten Wafer Al-Wafer01 und Al-Wafer02 sind aus
Tabelle 12 auf der nächsten Seite ersichtlich.
Aus dem Ausgangsmaterial Al-Zylinder00 wurden durch anodische Oxidation, nachfol-
gende Imprägnierung und Zerkleinerung in etwa 3 mm lange Stücke, die Schalenkataly-
satoren SKAl01 - SKAl10 hergestellt, welche in Form eines Schüttguts in einem Rohrreak-
tor in der Gasphasenhydrierung von Benzol eingesetzt werden.
Die mikrostrukturierten AlMg3-Wafer Al-Wafer01 wurden durch ein mechanisches
Schneidverfahren mit einem Diamanten gebildet und vom Forschungszentrum Karlsru-
he, Hauptabteilung Versuchstechnik zur Verfügung gestellt. Das angewendete Verfahren
[163,164] beruht darauf, daß in aufgespannte AlMg3-Bänder mit einer Dicke von 300 µm
durch einen Schneiddiamanten entsprechender Größe Mikroströmungskanäle mit einer
Breite und Tiefe von je 200 µm eingearbeitet wurden. Zwischen den einzelnen Mikroströ-
mungskanälen wurde jeweils ein Abstand von 100 µm belassen, so daß ein mittlerer
Strukturabstand von 300µm resultierte. Aus diesen mikrostrukturierten Bändern wurden
mit Hilfe einer Handhebelschere Wafer mit einer Breite von 10 mm und einer Länge von
25-50 mm zugeschnitten. Die erhaltenen Wafer besaßen somit jeweils 33 Mikroströmungs-
kanäle. Aus diesen Wafern Al-Wafer01 entstanden die Waferkatalysatoren WKAl01 und
WKAl02 .
Die mikrostrukturierten AlMg3-Wafer Al-Wafer02 wurden durch ein Drahterodierver-
fahren gebildet, welches am Lehrstuhl für Fertigungstechnik der Technischen Universität
68
4.1 Charakterisierung von Katalysatoren und Mikrostruktur-Reaktoren
Chemnitz durchgeführt wurde. Dabei wurden mit Hilfe eines Pulsgenerators zwischen
einem Kupferdraht mit einem Durchmesser von 250 µm und dem AlMg3-Substrat elek-
trische Entladungen gezündet, die am AlMg3 zum Materialabtrag führten. Dadurch wur-
den Mikroströmungskanäle mit einer Breite von 300 µm und einer Tiefe von 700 µm
gebildet [165]. Der Strukturabstand betrug 600 µm. Die Wafer wurden in einer Breite
von 20 mm einer Länge von 50 mm und einer Dicke von 1 mm mit insgesamt 29 Mi-
kroströmungskanälen gefertigt. Aus den Wafern Al-Wafer02 entstand der Waferkatalysa-
tor WKAl03 .
In Abbildung 13 auf der nächsten Seite sind Ausschnitte aus Aufnahmen der Oberflä-
che der beiden Wafer-Typen Al-Wafer01 und Al-Wafer02 gegenübergestellt. Während die
Wafer Al-Wafer01 bedingt durch ihre Herstellung eine sehr glatte Oberfläche aufwei-
sen, ist die Oberfläche der drahterodierten Wafer Al-Wafer02 bedingt durch den Her-
stellungsprozeß stark zerklüftet. Die katalytische Aktivierung der mikrostrukturierten
und anodisch oxidierten Aluminium-Wafer Al-Wafer01 und Al-Wafer02 erfolgte analog
Tabelle 12: Geometrische Eigenschaften des Ausgangsmaterials zur Herstellung von Aluminium-Schalen-
und Waferkatalysatoren.
Ausgangs-
material
Drahtzylinder mikrostrukturierte Wafer
Katalysatoren Schalen-
katalysatoren
Waferkatalysatoren
Eigenschaft Al-Zylinder00 Al-Wafer01 Al-Wafer02
A Länge / mm 3 25 50
B Breite / mm - 10 20
C Querschnitt
(Dicke) / mm
1 0.3 1
D Kanalbreite /
µm
- 200 300
E Kanaltiefe / µm - 200 700
F Strukturabstand
/ µm
- 300 600
G Zahl der Kanäle - 33 29
H Oberfläche /cm2 0.1 6.2 28.5
I Masse /g 8·10−4 0.2 1.9
K spez. Flächenge-
wicht/
cm2·g−1
14.8 65.5 15.0
69
4. Ergebnisse und Diskussion
a b200 µm 300 µm
Abbildung 13: Ausschnitte aus Oberflächen-Aufnahmen der mikrostrukturierten Wafer Al-Wafer01 (a,
links) und Al-Wafer02 (b, rechts).
Abbildung 14: Elektronenmikroskopische Aufnahmen der äußeren Oberfläche von Schalenkatalysatoren,
welche durch anodische Oxidation in Schwefel-(a), Oxal-(b), bzw. Phosphorsäure (c) hergestellt worden
waren.
zu den Schalenkatalysatoren durch die Anwendung eines Imprägnierverfahrens (vgl. Ta-
belle 37 auf Seite 158). Dadurch wurden die Waferkatalysatoren WKAl01 , WKAl02 und
WKAl03 gebildet, die in Form von Mikrostruktur-Reaktoren in der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol eingesetzt wurden.
Texturparameter der Oxidschale
Die Texturparameter der Oxidschale der Aluminium-Schalen- und Waferkatalysatoren
sind im Wesentlichen durch die Bedingungen bei der anodischen Oxidation bestimmt
(vgl. Abschnitt 2.1.2 auf Seite 20). Für die vorliegende Arbeit wurden Schalenkataly-
satoren in den Elektrolyten 15 Ma.% Schwefelsäure (GS), 1 Ma.% Phosphorsäure (GP)
sowie 1.5 Ma.% Oxalsäure (GX) unter den im Abschnitt A.1.3 auf Seite 153 angegebenen
Bedingungen hergestellt. Die Waferkatalysatoren wurden in Oxalsäure anodisch oxidiert.
Durch die Festlegung der Elektrolysebedingungen waren somit die Porendichte und die
Porengröße weitestgehend konstant und der variabel zugängliche Parameter war durch
die Dauer der anodischen Oxidation die Dicke der Oxidschale und damit die Porenlän-
ge. Zur Kontrolle der Texturparameter der Oxidschale wurden elektronenmikroskopische
Techniken und die Stickstoff-Adsorption angewendet. Durch die Wahl der unterschiedli-
chen Elektrolyten wurden drei unterschiedliche Klassen von Schalenkatalysatoren erhal-
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ten, welche sich wesentlich bezüglich der Parameter Porengröße, Porendichte und spe-
zifische Oberfläche unterschieden. Um das zu illustrieren sind in Abbildung 14 auf der
vorherigen Seite rasterelektronemikroskopische Aufnahmen der äußeren Oberfläche der
gebildeten Schalenkatalysatoren bei gleicher Vergrößerung dargestellt. Die äußere Ober-
fläche der in Schwefelsäure-Elektrolyt hergestellten Schalenkatalysatoren (Abbildung 14:
a) weist eine Struktur mit zahlreichen kraterfömigen Gebilden unterschiedlicher Größe
auf. Es wurde vermutet, daß die Bildung dieser Kraterstrukturen während der Elektroly-
se (die ursprüngliche Aluminium-Oberfläche war dagegen glatt) durch den vorbeiströ-
menden Elektrolyten verursacht wird. Mit dem zur Verfügung stehenden Elektronen-
mikroskop konnten die feinen Poren der Oxidschale nicht aufgelöst werden. Anhand
anderer Untersuchungen (z.B. N2-Adsorption) konnte der Durchmesser der Poren von
in Schwefelsäure-Elektrolyt hergestellten Schalenkatalysatoren zwischen 12-16 nm be-
stimmt werden. Die Porendichte beträgt etwa 5·1015 m−2 und ist damit die höchste im
Vergleich zu den Oxidschalen von in anderen Elektrolyten hergestellten Proben.
Die Schalenkatalysatoren, welche in Oxalsäure hergestellt worden waren (vgl. Abbil-
dung 14: b), weisen ebenfalls eine äußere Oberfläche auf, die durch kraterförmige Struktu-
ren unterschiedlicher Größe gekennzeichnet ist. Dabei scheint es jedoch so zu sein, als ob
die durch die erkennbaren Poren gekennzeichneten Kraterböden durch porenfreie Wälle
voneinander getrennt sind. Die Poren in den Kraterböden weisen Durchmesser zwischen
30-40 nm auf, die Porendichte beträgt dabei ca. 5·1014 m−2. Durch anodische Oxidation in
Phosphorsäure wurden unter den gegebenen Bedingungen Oxidschalen mit Poren einer
Größe von 150-180 nm gebildet. Die Draufsicht auf die Oberfläche der Oxidschale (Ab-
bildung 14: c) zeigt eine schwammähnliche Struktur mit runden bis verzerrt eiförmigen
Poreneingängen. Die Porendichte ist bei dieser Probe am geringsten und beträgt etwa
5·1013 m−2.
Auch in Bezug auf die spezifische Oberfläche gilt für die betrachteten Proben die Rei-
henfolge SGSBET > S
GX
BET > S
GP
BET. Das läßt die Schlußfolgerung zu, daß Schalenkatalysatoren
bezüglich einer hohen Oberfläche bevorzugt in Schwefelsäure-Elektrolyt hergestellt wer-
den sollten. Dagegen ist die spezifische Oberfläche von Schalenkatalysatoren, anodisch
oxidiert in Phosphorsäure-Elektrolyt, sehr gering. Deswegen ist zu erwarten, daß derar-
tige Katalysatoren ein geringeres Potential bezüglich hoher spezifischer Aktivitäten auf-
weisen. Schalenkatalystoren, welche in Oxalsäure-Elektrolyt hergestellt wurden, nehmen
eine Mittelposition bezüglich der zu erwartenden Leistungsfähigkeit ein. Allerdings läßt
sich diese Aussage nicht generalisieren, da der alleinige Wert der spezifischen Oberfläche
nicht in jedem Falle mit der spezifischen Aktivität von Katalysatoren korreliert.
Die Bestimmung der Texturparameter der Oxidschale der hergestellten Waferkatalysto-
ren ergab eine gute Übereinstimmung mit den Ergebnissen entsprechend anodisierter
Schalenkatalysatoren. Die Schalendicke der Waferkatalysatoren WKAl01 betrug nach ei-
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Abbildung 15: Hellfeldaufnahmen verschiedener Bereiche der Oxidschale des Waferkatalysators WKAl02 .
a-Fußpunkt des Porensystems der Oxidschale; b-mittlerer Bereich der Oxidschale; c-Bereich der Porenaus-
gänge der Oxidschale;
ner dreistündigen anodischen Oxidation nach dem GX-Verfahren 25 µm, die der Wa-
ferkatalysatoren WKAl03 nach einer fünfstündigen anodischen Oxidation in Oxalsäure-
Elektrolyt 35 µm. Die Porendichte war mit 5·1014 m−2 durch die Vorgehensweise bei der
anodischen Oxidation vorgegeben. Die Porengröße, bestimmt aus dem Desorptionsast
der N2-Adsorptionsisothermen bzw. durch Elektronenmikroskopie betrug Ø 40 nm. In
Abbildung 15 sind Hellfeldaufnahmen verschiedener Bereiche der inneren Oxidschale
des Ru-ZnO/Al2O3/Al-Waferkatalysators WKAl01 dargestellt. Im Bild 15: a ist der Fuß-
punkt von einigen Oxidzellen bzw. -poren mit den erwarteten gleichmäßigen Oxidzel-
len des anodisch gebildeten Al2O3 dargestellt. Im Bildteil 15: b wurde der mittlere Teil
der Oxidschale festgehalten. Man erkennt wiederum einzelne Poren und Porenwände,
deren Oberfläche wabenförmige Strukturen aufweisen. Im Bild 15: c ist schließlich der
Ausgangsbereich der Poren der Oxidschale dargestellt. Die dargestellte Ausschnitte der
Oxidschale belegen, daß das Modell nach Keller et al. den Aufbau der Oxidschale von
anodisch gebildetem Al2O3 recht gut wiedergibt.
Beladung der Oxidschale mit katalytisch aktiven Komponenten
Zur Bestimmung Beladung der Oxidschale der Aluminium-Schalen- und -Waferkataly-
satoren nach der Durchführung der in Abschnitt A.1.3 auf Seite 156 beschriebenen Im-
prägnierverfahren mit Ru- bzw. Zn-Vorläufern wurde die Elektronenstrahlmikroanalyse
angewendet. Dazu wurden Querschliffe der Katalysatoren angefertigt und mittels der
Meßsonde der Verlauf der intensivsten Röntgensignale der Bestandteile der Oxidschale
der Katalysatoren verfolgt. Durch Integration der Verteilungskurve wurde eine Aussage
zur mittleren Beladung mit katalytisch aktiven Komponenten erhalten.
In Abbildung 16 auf der nächsten Seite wurden beispielhaft die Elementverteilungen
in den Oxidschalen des Schalenkatalysators SKAl10 und des mikrostrukturierten Wafers
WKAl03 dargestellt. Diese beiden Beispiele widerspiegeln die Untersuchungsergebnisse
auch an anderen Schalen- und Waferkatalysatoren. Die Lage der Oxidschale ist anhand
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Abbildung 16: Elementverteilung in den Oxidschalen des Ru-ZnO/Al2O3/Al-Schalenkatalysators
SKAl10 (a, links) und Ru-ZnO/Al2O3/Al-Waferkatalysators WKAl03 (b, rechts).
des charakteristischen Signalverlaufs von Aluminium und Sauerstoff gut zu erkennen,
da in der Al2O3-Schale Aluminium und Sauerstoff zu etwa gleichen Massenanteilen vor-
liegen. Demgegenüber dominiert im Aluminium-Kern das Al-Signal und im äußeren Be-
reich wird nur noch ein Sauerstoff-Signal, welches aus dem Einbettungsmaterial (Gieß-
harz) stammt, gemessen. Wegen der quantitativ geringen Anteile von Ru bzw. Zn in den
Oxidschalen, wurde deren Konzentrationsverlauf mit Hilfe anders skalierter Achsen auf-
getragen. Charakteristisch ist noch ein Signal von Magnesium im Falle des Waferkataly-
sators WKAl03 , da das Grundmetall etwa 3 Ma.% von diesem Element als Legierungs-
bestandteil enthielt. Demgegenüber wurden die Schalenkatalysatoren aus Al-Draht der
Güte 99.5 gefertigt und enthielten dementsprechend kein Magnesium.
Die Dicke der Oxidschale wird für den Schalenkatalysator SKAl10 in dieser Untersu-
chung überschätzt, da die Führung des Elektronenstrahls durch die Schicht vermutlich
nicht exakt orthogonal zur Oberfläche erfolgte oder der Querschliff nicht exakt orthogo-
nal zur Längsachse des Katalysatorpellets präpariert wurde. Im Falle des Waferkataly-
sators WKAl03 wird die Dicke der Oxidschale zu 40 µm bestimmt und gibt damit gut
den durch Lichtmikroskopie bestimmten Wert wieder. Die Oxidschale des Waferkataly-
sators WKAl03 enthält Magnesium in einer Konzentration von ca. 0.5 Ma.%, wogegen
im Grundmetall 2.5 Ma.% festgestellt wurden. Die Beladung mit Ruthenium bzw. Zink
ist in den Oxidschalen beider Wafer sehr gleichmäßig, mit Ausnahme einer deutlichen
Signalerhöhung im Bereich des Porenmundes, bzw. schon außerhalb der Oxidschale. Das
deutet darauf hin, daß während der Imprägnierung neben der Fixierung im Porensystem
der Oxidschale auch eine Ablagerung der Metallkomponenten auf der äußeren Oberflä-
che der Schalenkatalysatoren erfolgte.
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Der mittlere Gehalt an den Metallen im Inneren der Oxidschale betrug für den Schalen-
katalysator SKAl10 0.2 Ma.% Ruthenium und 0.71 Ma.% Zink, im Falle des Waferkataly-
sators WKAl03 0.8 Ma.% Ruthenium und 1.2 Ma.% Zink. Obwohl eine einheitliche Immo-
bilisierungsprozedur für die Metallkomponenten angewendet wurde, war die Beladung
des Waferkatalysators WKAl03 bezüglich Ruthenium um den Faktor 4 und bezüglich
Zink um den Faktor 1.5 höher als die des vergleichbaren Schalenkatalysators SKAl10 .
Der unterschiedliche Gesamtgehalt an Metallen in den Oxidschalen des Wafers im Ver-
gleich zum Schüttgutkatalysator beruht möglicherweise auf veränderten Oberflächenei-
genschaften der durch das Erodierverfahren mikrostrukturierten Wafer gegenüber dem
Draht.
Zusammenstellung der Aluminium-Schalen- und -Waferkatalysatoren
Die zur Untersuchung der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol hergestellten
Schalenkatalysatoren für den Einsatz im Schüttgutreaktor und Waferkatalysatoren für
Mikrostruktur-Reaktoren sind in Tabelle 13 auf der nächsten Seite jeweils geordnet nach
dem bei der anodischen Oxidation angewendeten Verfahren sowie der Schichtdicke zu-
sammengestellt.
Bezüglich der Texturparameter der Oxidschale der Katalysatoren (Schichtdicke, spezi-
fische Oberfläche, Porengröße und Porenvolumen) wird die bereits diskutierte Klassie-
rung der Schalenkatalysatoren je nach dem angewendeten Verfahren bei der anodischen
Oxidation deutlich. Auch die Beladung mit Ruthenium bzw. Zink folgt in etwa diesem
Muster, das heißt, diese scheint von der spezifischen Oberfläche der Schalenkatalysatoren
abhängig zu sein. Weiterhin wurde festgestellt, daß die Beladungskapazität der Kataly-
satoren bezüglich Zink höher war, als diejenige von Ruthenium, d.h. bei den mit beiden
Metallen beladenen Katalysatoren ist die Zn-Beladung größer als die Ru-Beladung.
Zur Beladung mit Ru wurde bei der überwiegenden Zahl der Schalenkatalysatoren ei-
ne Imprägnierung mit Ruthenium(III)acetylacetonat, gelöst in Toluol als Vorläufer (Ken-
nung: ACT ), angewendet (vgl. auch Abschnitt A.1.3 auf Seite 156). Wegen seiner definier-
ten Zusammensetzung, hervorragenden Löslichkeit in Toluol sowie guten Verfügbarkeit
schien diese Verbindung für die Imprägnierung der mittels anodischer Oxidation herge-
stellten Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren besonders geeignet zu sein.
Einige der Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren welche in der Tabelle 13 auf der nächs-
ten Seite zusammengefaßt dargestellt sind, wurden zu Prüfzwecken abweichend von der
sonst angewendeten Vorgehensweise mit anderen Ru-Vorläufern oder unter Verwendung
anderer Lösungsmittel beladen. Dabei wurden einige Beobachtungen gemacht, welche an
dieser Stelle diskutiert werden sollen.
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Das zur Präparation von Ruthenium-Katalysatoren gebräuchliche RuCl3×H2O (vgl. Ab-
schnitt 2.2.5 auf Seite 35) ist sehr gut löslich in Tetrahydrofuran. Beim Eintauchen von
Al2O3/Al-Draht in eine solche Lösung (Imprägnierkennung: HAL ) wurde eine soforti-
ge Dunkelfärbung der Oxidschale beobachtet. Eine Untersuchung des Ru-Gehaltes des
entstandenen Schalenkatalysators SKAl02 ergab eine sehr gleichmäßige und im Vergleich
zu mit Acetylacetonat-Vorläufer präparierten Schalenkatalysatoren höhere Ru-Beladung
der Oxidschale. Beim explorativem Einsatz des auf diese Weise hergestellten Schalen-
katalysators in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol zeigte sich jedoch, daß
derartige Katalysatoren nicht für eine selektive Bildung von Cyclohexen geeignet sind,
sondern nahezu ausschließlich das unerwünschte Cyclohexan gebildet wird.
Eine weitere, auch in der Literatur zur Präparation von Katalysatoren verwendete
Ruthenium-Verbindung ist Ru(NO)(NO3)3 welches durch Umsetzung von Ru(acac)3
Tabelle 13: Charakteristische Daten der Aluminium-Schalenkatalysatoren und -Waferkatalysatoren.
Imprägnierung: ACT - Lösung des Acetylacetonats in Toluol, ACF - Lösung des Acetylacetonats in THF, HAL - Lösung des
Halogenids in THF, NIT - Lösung des Nitrosylnitrats in Ethanol, ALK - Alkoxid-modifizierte Imprägnierung;
Elektro-
lyse-Typ
Kata-
lysator
Ano-
disier-
dauer
Schicht-
dicke
spez.
Oberflä-
che
Poren-
größe
Poren-
volumen
Impräg-
nierung
Beladung
h µm m2·g−1 nm µl·g−1 Ru Ma% Zn Ma%
Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren
GS
SKAl01 5 30 2.7 14 18 ACT 0.90 -
SKAl02 7 37 3.4 15 16 HAL 1.60 -
GP
SKAl03 5 27 0.1 180 2 ACT 0.10 -
SKAl04 3 10 0.4 16 6 ALK 0.14 -
SKAl05 5 15 0.5 12 4 q 0.10 -
SKAl06 7 29 0.6 22 7 q 0.14 -
GX
SKAl07 3 25 0.4 30 5 ACF 0.13 -
SKAl08 5 35 0.9 36 11 ACT 0.14 -
SKAl09 5 32 0.6 40 7 NIT 0.06 -
SKAl10 5 42 0.6 35 9 ACT 0.18 0.71
Al2O3/Al-Waferkatalysatoren
GX
WKAl01 3 25 1.8 40 18 ACT 0.30 -
WKAl02 q q q q q ACT 0.30 0.30
WKAl03 5 40 0.7 40 7 ACT 0.80 1.20
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mit konzentrierter Salpetersäure zugänglich war. Ein Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator
SKAl09 wurde durch Imprägnieren mit dieser Verbindung gelöst in Ethanol (Kennung:
NIT ) hergestellt. Auch die Verwendung von Tetrahydrofuran anstelle von Toluol als Lö-
sungsmittel bei der Imprägnierung der Katalysatoren mit Ruthenium(III)acetylacetonat
(Kennung: ACF ) wurde am Beispiel des Schalenkatalysators SKAl07 erprobt. Die Ru-
Beladung dieser beiden Schalenkatalysatoren SKAl09 und SKAl07 war ähnlich derjeni-
gen Schalenkatalysatoren, die mittels Acetylacetonat-Vorläufer gelöst in Toluol hergestellt
worden waren (z.B. SKAl08 ).
Eine Sonderstellung in der Listung der Schalenkatalysatoren in Tabelle 13 auf der vorheri-
gen Seite nehmen die modifiziert hergestellten Schalenkatalysatoren SKAl04 - SKAl06 ein.
Diese Schalenkatalysatoren wurden durch Tränkung von anodisiertem Katalysatorträger
in einer durch Zusatz von Aluminiumtriisopropylat modifizierten Imprägnierlösung von
Ru(acac)3 in Ethanol (Kennung: ALK ) hergestellt (vgl. Tabelle 37 auf Seite 158). Es war
dabei das Ziel zu prüfen, ob dadurch neben der Immobilisierung von Ruthenium, die
spezifische Oberfläche der Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren durch die zusätzliche Fixie-
rung von porösem Al2O3 innerhalb der Poren der Oxidschale vergrößert werden kann.
Das konnte anhand des Vergleichskatalysators SKAl03 , welcher ohne Alkoxid-Zusatz
imprägniert wurde, bestätigt werden. So wurde durch Imprägnierung der Katalysator-
träger in der Alkoxid-modifizierten Lösung eine Erhöhung der spezifischen Oberfläche
um den Faktor 5 festgestellt. Gleichzeitig wiesen die Katalysatoren einen deutlich gerin-
geren Porendurchmesser und ein vergrößertes spezifisches Porenvolumen auf. Die Ru-
Beladung war in der gleichen Größenordnung wie bei dem durch das Imprägnierverfah-
ren ACT hergestellten Schalenkatalysator.
An einigen ausgewählten Ru-ZnO/Al2O3/Al-Schalen- bzw. -Waferkatalysatoren wurden
zusätzliche Charakterisierungsuntersuchungen durchgeführt, welche zum Ziel hatten,
die auf der inneren Oberfläche der Oxidschale der Katalysatoren immobilisierten, kata-
lytisch wirksamen Spezies genauer zu charakterisieren. Mit Hilfe der im folgenden be-
schriebenen Untersuchungen und den später beschriebenen Ergebnissen der partiellen
Gasphasenhydrierung von Benzol sollte eine detailliertere Wertung der promotierenden
Wirkung des neben Ruthenium immobilisierten Zweitmetalls Zink möglich sein.
Temperaturprogrammierte Reduktion/ Reoxidation
Bei Untersuchungen zur temperaturprogrammierten Reduktion von Ru-ZnO/Al2O3/Al-
Schalenkatalysatoren wurden Signalverläufe erhalten, die ein charakteristisches Redukti-
onssignal, welches Ruthenium bzw. dessen Oxid zugeschrieben worden ist, aufweisen.
Andere Reduktionssignale wurden nicht beobachtet. In explorativen Untersuchungen
von Ru-ZnO/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren bis 750 °C wurde auch unter diesen Be-
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Abbildung 17: Ausschnitte aus dem Signalverlauf (Signal des Warmeleitfähigkeitsdetektors) bei der tem-
peraturprogrammierten Reduktion des Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysators SKAl08 (a, links) und des Ru-
ZnO/Al2O3/Al-Schalenkatalysators SKAl10 (b, rechts) im Temperaturbereich von 300-550 K. TR - Reduk-
tionstemperatur der Katalysatoren in Hydrierexperimenten;
dingungen kein Reduktionssignal erhalten, welches ZnO zugeschrieben werden könn-
te. Damit kann die Vermutung bestätigt werden, daß Zn immer in oxidierter Form auf
den Katalysatoroberflächen vorliegt, da Wasserstoff als Reduktionsmittel zu schwach
ist, um ZnO zu reduzieren. In Abbildung 17 wurde jeweils ein Ausschnitt des ge-
messenen Spektrums im Temperaturbereich von 300-550 K am Beispiel der Schalen-
katalysatoren SKAl08 (nur Ru-beladen) und SKAl10 (Ru- und Zn-beladen) gegenüber-
gestellt. Die dargestellten Signalverläufe waren jeweils nach mehrfacher Wiederholung
eines Reduktions-Reoxidations-Zyklus (mindestens 3 Wiederholungen) charakteristisch.
An beiden Schalenkatalysatoren wurde dann ein nahezu identisches Verhalten bei der
temperaturprogrammierten Reduktion festgestellt. Das Maximum des einzigen Reduk-
tionssignals des vermuteten Reduktionsschritts RuIVO2 ⇒ Ru0 lag für beide Schalen-
katalysatoren im Temperaturbereich zwischen 140-180 °C (413-453 K), wobei noch ei-
ne kleine Schulter bei tieferen Temperaturen (360-370 K) beobachtet wurde. In dem
gezeigten Beispiel war das Maximum des Reduktionssignals am Ru-ZnO/Al2O3/Al-
Schalenkatalysator SKAl10 bei einer um ca. 20 K höheren Temperatur als am ZnO-
freien Schalenkatalysator SKAl08 . In vergleichenden Untersuchungen der temperatur-
programmierten Reduktion an Ru-ZnO/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren (siehe Ab-
schnitt 4.1.1.3 auf Seite 67) wurde die Temperatur des Hauptreduktionsschritts bei 378-
383 K gemessen und war damit niedriger als die Hauptreduktionstemperatur an den Ru-
ZnO/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren. Durch die Untersuchungsergebnisse wurde bestä-
tigt, daß die zur Aktivierung der Ru-Katalysatoren angewendete Reduktionstempera-
tur von 473 K (in Abbildung 17 durch TR gekennzeichnet) gerade ausreichend ist, um
Ruthenium-Oxid zu metallischem Ruthenium zu überführen. Die Versuche zur tempe-
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Abbildung 18: Konzentrationsverteilungen der Elemente Al, Ru und Zn (Maps) am Ausgangsbereich der
Poren der Oxidschale des Waferkatalysators WKAl02 . (vgl. auch Hellfeldaufnahme in Abbildung 15 auf
Seite 72: c)
Abbildung 19: Hellfeldaufnahme und Konzentrationsverteilungen der Elemente Ru und Zn eines größe-
ren Partikels innerhalb der Oxidschale des Waferkatalysators WKAl02 .
raturprogrammierten Reoxidation der Schalenkatalysatoren führten zu unspezifischen,
wenig charakteristischen Signalverläufen und werden deshalb nicht weiter diskutiert.
Energiefilternde Elektronenmikroskopie
Untersuchungen der Ru-ZnO/Al2O3-Oxidschale am Beispiel des Waferkatalysators
WKAl02 mit Hilfe der energiefilternden Elektronenmikroskopie zielte darauf ab, etwas
über die Verteilung von Ru und ZnO auf der inneren Oberfläche der Oxidschhale der
Schalenkatalysatoren zu lernen. Hellfeldaufnahmen verschiedener Bereiche der Oxid-
schale des Waferkatalysators WKAl02 wurden bereits bei der Diskussion der Texturpara-
meter der Oxidschale vorgestellt. Dabei war unter anderem in Abbildung 15 auf Seite 72
Abbildung 20: Hellfeldaufnahme und Konzentrationsverteilungen der Elemente Ru und Zn (Maps) eines
Bereiches im Inneren der Oxidschale des Waferkatalysators WKAl02 nach einer intensiven Elektronenein-
strahlung.
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in Bildteil c der äußere Bereich der Oxidzellen der mit Ru und Zn beladenen Oxidschale
dargestellt worden. In diesem Bereich wurde nun, da keine Partikel zu erkennen waren,
eine zweidimensionale Elektronenenergie-Verlustspektroskopie an den Verlustkanten der
Elemente Aluminium, Zink und Ruthenium (Element-mapping) durchgeführt [166]. Da-
durch wurden im folgenden als “Maps” bezeichnete Konzentrationsverteilungen des je-
weiligen Zielelementes erhalten.
Das Ergebnis dieser Untersuchung ist in Abbildung 18 auf der vorherigen Seite darge-
stellt. Dabei bedeuten hellere Pixel höhere Konzentrationen als dunklere. Bei der Inter-
pretation der Ergebnisse wurden die ebenfalls vom Kleber bzw. Halter der Probe (vgl.
auch Abbildung 15 auf Seite 72 c) erhaltenen Signale ignoriert und ausschließlich der
Bereich der Oxidschale betrachtet. Erwartungsgemäß wird eine höhere Konzentration
an Aluminium im Bereich der Porenwände der Oxidzellen gefunden. Signale von Ru-
thenium und Zink wurden im Inneren der Poren, vermutlich von der Oberfläche der
Porenwände stammend, gefunden. Das wird als Hinweis darauf gewertet, daß Ruthe-
nium und Zinkoxid feindispers an den Porenwänden der Oxidschalen der Al2O3/Al-
Schalenkatalysatoren verteilt sind.
An einigen wenigen Stellen des untersuchten Oxidschalenbereichs konnten auch einzel-
ne, größere Partikel gefunden werden. Im Zentrum der Hellfeldaufnahme von Abbil-
dung 19 auf der vorherigen Seite ist ein solches Partikel innerhalb der Oxidzellen zu
erkennen. Der Durchmesser dieses dunklen Teilchens wird auf 20-30 nm geschätzt. Ein
Elementmapping bezüglich Ruthenium und Zink im Untersuchungsbereich ergab, daß
das beobachtete Partikel aus Ruthenium und Zink gleichermaßen aufgebaut ist. Dabei er-
scheint es so, daß die höheren Konzentrationen des einen Elements genau spiegelverkehrt
zu dem des anderen vorliegen. Daraus wird geschlußfolgert, daß Ruthenium und Zink
auf der inneren Oberfläche der Schalenkatalysatoren unmittelbar nebeneinander vorlie-
gen und keine getrennten Domänen oder ähnliches bilden.
Ein interessanter Effekt bei der Durchführung der Untersuchungen am Elektronenmikro-
skop war, daß nach einer intensiven Elektronen-Bestrahlung eines mittleren Bereiches der
Oxidschale ohne erkennbare Partikel, plötzlich zahlreiche größere Teilchen im Elektro-
nenmikroskop sichtbar wurden. Das ist in der Hellfeldaufnahme von Abbildung 20 auf
der vorherigen Seite zu erkennen. Dieser Effekt stellt vermutlich eine elektronenstrahl-
induzierte Kristallisation bzw. Agglomeration dar und die dadurch entstandenen Teil-
chen zeigten einen kristallinen Charakter, wie anhand eines Beugungsbildes (nicht ge-
zeigt) deutlich wurde. Anhand des Beugungsbildes der Kristallite konnte jedoch nicht
entschieden werden, ob es sich um kristallisiertes Al2O3, RuO2 oder ZnO handelte. Ein
durchgeführtes Elementmapping führte dann zu dem Ergebnis (siehe Abbildung 20 Ru
Map bzw. Zn Map), daß die beobachteten Kristallite vermutlich aus Ruthenium und Zink,
bzw. aus deren Oxiden gleichermaßen bestehen.
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Abbildung 21: Ru 3d5/2-Signale in der photoelektro-
nenspektroskopischen Untersuchung des Ru/Al2O3/Al-
Schalenkatalysators SKAl08 im kalzinierten bzw. reduzier-
ten Zustand.
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Die Untersuchung des Oxidationszustandes der Metallkomponenten auf der Oberfläche
der Ru-ZnO/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren erfolgte durch Anwendung der Photoelek-
tronenspektroskopie mittels Al Kα-Strahlung. Dabei wurden insbesondere die Energie-
bereiche charakteristischer Bindungsenergien des Rutheniums bzw. Zinks betrachtet. Im
Falle des Rutheniums bestand dabei die Schwierigkeit, daß die intensivsten Signale der
Ru3d5/2-Bindung in unmittelbarer Nähe des Kontaminationssignals von Oberflächen-
Kohlenstoff liegen.
In den Übersichtsspektren der untersuchten Proben (nicht gezeigt) waren neben den
Photoelektronen- bzw. Auger-Signalen von Aluminium, Sauerstoff und Kohlenstoff
weitere charakteristische Signale, welche Zink zugeordnet wurden, zu erkennen. Die
Ruthenium-Signale waren dagegen nicht sehr intensiv und erst nach Vergrößerung des
Energiebereiches von 275-285 eV zu erkennen. In Abbildung 21 sind Ausschnitte der Pho-
toelektronenspektren im Bereich von 277-282 eV vom Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator
SKAl08 im oxidierten bzw. reduzierten Zustand dargestellt. Die Reduktion der oxidier-
ten Proben erfolgte dabei unter ähnlichen Bedingungen wie vor Beginn von katalytischen
Untersuchungen (vgl. Abschnitt A.2.4 auf Seite 165). Dabei wurde eine Verschiebung
des Signals deutlich, welches der Ru 3d5/2-Bindung zugeordnet wurde. Nach der Kal-
zination lag das Signal-Maximum bei 281.3 eV, nach der Reduktion bei 279.0 eV. Durch
entsprechende Referenzen wird belegt, daß die Bindungsenergie von Ru 3d5/2 in RuO2
281.1-281.4 eV, die in metallischem Ru 279.9-280.2 eV beträgt [108, 125, 137]. Das deutet
also darauf hin, daß in den kalzinierten Katalysatoren tatsächlich RuO2 vorliegt, welches
in der Wasserstoff-Atmosphäre zu Ru0 reduziert wird, wobei die gefundene Bindungs-
energie von 279.0 eV einen sehr niedrigen Wert darstellt.
In Abbildung 22 auf der nächsten Seite sind die Bereiche des Ru 3d5/2-Signals (a) , bzw.
des Zn 2p3-Signals (b)des Ru-ZnO/Al2O3/Al-Waferkatalysators WKAl02 im oxidierten
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Abbildung 22: Ru 3d5/2-Signale (a) und Zn 2p3-Signale (b) in der photoelektronenspektroskopischen Un-
tersuchung am Ru-ZnO/Al2O3/Al-Waferkatalysator WKAl02 im kalzinierten bzw. reduzierten Zustand.
und reduzierten Zustand dargestellt. Für das Ru 3d5/2-Signal wurde im oxidierten Zu-
stand der Probe eine Bindungsenergie von 280.4 eV gefunden. Das ist charakteristisch für
die Oxidationsstufe IV in wasserhaltigem RuO2. Nach der Reduktion der Probe lag das
Ru 3d5/2-Signal bei 279.3 eV, was für metallisches Ru in der Oxidationsstufe 0 spricht.
Im Falle des Zinks (Zn 2p3-Signal) wurde am oxidierten Wafer eine Bindungsenergie von
1022.4 eV bestimmt. Nach der Reduktion wurde eine geringe Verschiebung der Bindungs-
energie auf 1021.7 eV festgestellt. Die Referenzsignale für Zink im metallischen Zustand
bzw. mit der Oxidationsstufe II im ZnO betragen 1021.5 bzw. 1021.7 eV. Möglicherweise
deuten die hohen Bindungsenergien des Zinks darauf hin, daß das Acetylacetonat durch
die Kalzination noch nicht vollständig zersetzt wurde, sondern dies erst durch die nach-
folgende Reduktion erfolgte. Aufgrund der geringen Unterschiede in den Bindungsener-
gien kann anhand der Signallage allein nicht entschieden werden, in welcher Oxidati-
onsstufe das Zink auf der Oberfläche der Schalenkatalysatoren vorliegt. Es wird jedoch
anhand des sehr hohen Reduktionspotentials davon ausgegangen, daß sich das Zink in
der Oxidationsstufe +II befindet.
In Tabelle 14 auf der nächsten Seite sind summarisch die Ergebnisse der Untersuchun-
gen mittels Photoelektronenspektroskopie an einigen Schalen- bzw. Waferkatalysatoren
zusammengefaßt. Dabei wurde neben den Bindungsenergien der stärksten Signale von
Ruthenium, Zink und Sauerstoff die entsprechenden Halbwertsbreiten der Peaks und
die durch Quantifizierung der XPS-Spektren berechnete Oberflächenzusammensetzung
der Proben angegeben. Es fallen sofort die hohen Zn-Anteile in den Zn-haltigen Kata-
lysatormustern auf. Im Zusammenhang mit den Ergebnissen der Röntgenspektroskopie
kann daraus geschlossen werden, daß Zn und auch Ru auf der äußeren Oberfläche der
Schalenkatalysatoren angereichert vorliegen. Zur Kontrolle der Stöchiometrie des Al2O3
wurde das Verhältnis von O/Al berechnet. Dieses ist in den Katalysatoren mit intensiven
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Zink-Signalen mit 5.2-5.7 deutlich höher als dasjenige von 3.2-3.5 in Schalenkatalysatoren
ohne Zinkbeladung. Der größere Sauerstoff-Überschuß wird als Hinweis auf die Existenz
von ZnO an der Oberfläche der Schalenkatalysatoren gewertet. Das würde die Erwar-
tung bestätigen, daß das Zink in den Schalenkatalysatoren in oxidischer Form vorliegt.
Das wurde auch durch die Untersuchungen zur temperaturprogrammierten Reduktion
unterstützt, in welchen ZnO bis zu Temperaturen von 773 K kein Reduktionssignal auf-
wies.
4.1.2.2 Edelstahl-Waferkatalysatoren
Die gesammelten Erfahrungen bei der Herstellung von Ru-Trägerkatalysatoren mittels
Sol-Gel-Technik wurden benutzt, um die Anwendbarkeit der Technik zur Beschichtung
von strukturierten Edelstahl-Substraten zu demonstrieren. Als Substrat zur Herstellung
von entsprechenden Edelstahl-Waferkatalysatoren wurde ein konventionelles Mikrofil-
tergewebe verwendet. Dieses Filtergewebe mit der Bezeichnung Betamesh 75 wird von
Tabelle 14: Ergebnisse der Charakterisierung von Ru- und Ru-ZnO/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren und
-Waferkatalysatoren mittels Photoelektronenspektroskopie.
Anregung: Al Kα: 1486.6 eV; das Al 2p-Signal bei 74.4 eV diente als Referenz;
1-nicht imprägniert; kalz.: kalziniert; red.: reduziert;
Katalysator → SKAl08 SKAl10 WKAl02 WKAl02 1
Zustand → kalz. red. kalz. red. kalz. red. kalz. red.
Ru Bindungsenergie /
eV
281.3 279.0 281.4 280.6 280.4 279.3 - -
3d 5/2 Halbwertsbreite /
eV
2.0 1.2 2.5 2.1 2.5 2.1 - -
Zn Bindungsenergie /
eV
- - 1021.0 1022.0 1022.4 1021.7 - -
2p 3 Halbwertsbreite /
eV
- - 2.0 2.0 2.9 3.2 - -
O Bindungsenergie /
eV
531.2 530.5 532.1 531.2 531.5 529.4 529.5 529.1
1s Halbwertsbreite /
eV
2.6 2.8 1.5 2.3 2.8 3.1 3.3 2.7
Zusammensetzung Al: 17.5, C: 19.2, Al: 7.2, C: 10.9, Al: 9.0, C: 17.4, Al: 18.0, C: 13.7,
/ at.% Ru: 1.2, Zn: 0.0; Ru: 0.6, Zn: 38.8, Ru: 0.3, Zn: 22.4, Ru: 0.0, Zn: 0.0,
O: 62.1; O: 42.5; O: 47.3; O: 67.0;
O/Al 3.5 5.9 5.3 3.7
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der Drahtweberei SPÖRL, Sigmaringendorf aus Edelstahl 1.4401 hergestellt und ist in
Abbildung 23 dargestellt. Das Gewebe wird nach einem firmeneigenen Verfahren durch
dichtes Verweben von feinen Edelstahldrähten hergestellt. Das Filtergewebe Betamesh 75
ist durch die Besonderheit gekennzeichnet, daß die Drähte in der Kette mit 230 µm einen
viel größeren Durchmesser aufweisen als die Drähte im Schuß mit einem Durchmesser
von 80 µm. Durch dichtes Verweben dieser Drähte entsteht ein sogenanntes Tressenge-
webe 1 mit einer nominellen Filterfeinheit von 72-78 µm. Eigene Untersuchungen ha-
Abbildung 23: Darstellung des Filtergewebes Betamesh 75 in der Draufsicht a) und Querschnitt eines ähn-
lichen Gewebes b) (nach [167])
ben ergeben, daß dieses Gewebe einen Hohlraumanteil von etwa 40% aufweist. Anhand
einer mikroskopischen Aufnahme des Querschnittes eines ähnlichen Gewebes (Abbil-
dung 23: b) ist zu erkennen, daß durch enge Umschlingung von Kette und Schuß kanal-
artige Strukturen entstehen, welche als Mikroströmungskanäle verwendet werden kön-
nen. Der Strukturabstand beträgt dabei etwa 600 µm. Die Struktur der Mikroströmungs-
kanäle wird deutlicher, wenn man zwei Filtergewebe genau an den Kettdrähten über-
einanderlegt (vgl. Abbildung bei Tabelle 15 auf der nächsten Seite). Dann entstehen zwi-
schen den Geweben Mikroströmungskanäle mit einem rhombischen Querschnitt von et-
wa 300×300 µm2. Die Besonderheit dieser parallel verlaufenden Kanäle ist, daß sie nicht
streng voneinander getrennt sind und sich durch die gewellten Strukturen eine Art of-
fener Kreuzstrom ausbilden kann. Aus dem Filtergewebe Betamesh 75 wurden mit Hilfe
eines Schneidwerkzeuges Wafer vom Typ SS-Wafer00 mit einer Breite von 10 mm und
einer Länge von 50 mm erhalten, die ca. 17 Mikroströmungskanäle aufwiesen. Die geo-
metrischen Eigenschaften der Edelstahl-Wafer SS-Wafer00 sind in Tabelle 15 zusammen-
gefaßt.
Zur katalytischen Aktivierung wurden die Wafer SS-Wafer00 durch mehrfach wieder-
holte Tauchbeschichtung in einem Al2O3-Sol (vgl. Abschnitt A.1.2 auf Seite 153) mit je-
weils definierter Ziehgeschwindigkeit zunächst mit Al2O3 beschichtet. Mittels Kalzinati-
on wurde die Al2O3-Schicht zwischen den einzelnen Beschichtungsschritten auf den Wa-
1Tressengewebe: Gewebe in Leinenbindung, bei dem die Kettfäden einen größeren Durchmesser haben
als die Schußfäden.
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Tabelle 15: Geometrische Eigenschaften der zur Herstellung von Edelstahl-Waferkatalysatoren verwende-
ten Wafer SS-Wafer00 aus dem Filtertressengewebe Betamesh 75.
Eigenschaft SS-Wafer00
A Länge / mm 50
B Breite / mm 10
C Kette / µm 230
D Schuß/ µm 80
E Dicke / µm 382
F Kanalbreite / µm 330
G Kanaltiefe / µm 330
H Strukturabstand / µm 600
I Zahl der Kanäle 17
K Oberfläche /cm2 11.3
L Masse /g 0.53
fern fixiert. Die Tauchbeschichtung mit Al2O3 wurde bis zu einer Massenzunahme der
Edelstahl-Wafer SS-Wafer00 von nominell 10% durchgeführt.
In Abbildung 24 ist eine Draufsicht der Wafer SS-Wafer00 nach der Tauchbeschichtung
dargestellt. Deutlich ist die Ausbildung der Al2O3-Schicht zu erkennen. Dabei erfolgte
nicht nur die Ausbildung einer Schicht auf den einzelnen Drähten des Filtergewebes, son-
dern es wurden auch die Hohlräume des Filtergewebes Betamesh 75 teilweise mit Al2O3
gefüllt. In Abbildung 25 auf der nächsten Seite ist eine vergrößerte Draufsicht neben ei-
nem Ausschnitt eines Querschliffes eines beschichteten Edelstahl-Wafers SS-Wafer00 ab-
gebildet. Daran ist zu erkennen, dass die Al2O3-Schale sich sowohl an den Kett- als auch
an den Schußdrähten ausgebildet hat. Die Dicke der Schicht ist jedoch nicht gleichmäßig.
In den Wölbungen des Gewebes war deutlich mehr Al2O3-Sol haften geblieben als an den
Drähten selbst. Messungen der Schichtdicke an verschiedenen Stellen des Gewebes ergab
eine mittlere Dicke der Oxidschale von 10 µm.
Abbildung 24: Draufsicht eines mehrfach mit Al2O3-
Sol beschichteten Edelstahl-Wafers SS-Wafer00 .
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Abbildung 25: Vergrößerter Aus-
schnitt der Draufsicht a) und Aus-
schnitt eines Querschliffes b) eines
mehrfach mit Al2O3-Sol beschichte-
ten Edelstahl-Wafers SS-Wafer00 .
Mit Hilfe der Röntgen-Pulverdiffraktometrie an entsprechend präpariertem Bulk-
Material war nachgewiesen worden, daß es sich um ein amorphes Al2O3 handelt. In
Abbildung 26 sind die Stickstoff-Adsorptionsisotherme und die daraus berechnete Po-
renvolumenverteilung der tauchbeschichteten Wafer SS-Wafer00 dargestellt. Deutlich ist
der rein mesoporöse Charakter des Al2O3 mit einem mittleren Porendurchmesser von
4 nm zu erkennen. Die angegebene spezifische Oberfläche von 25.7 m2/g entspricht einer
Oberflächenvergrößerung um den Faktor 10000 bezogen auf die geometrische Oberfläche
der unbeschichteten Edelstahl-Wafer. Für die spezifische Oberfläche der reinen Al2O3-
Schicht wurde damit ein Wert von 257 m2/g bestimmt, was sehr gut mit den Ergebnissen
an entsprechendem Bulk-Material übereinstimmt.
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Abbildung 26: Stickstoff-Adsorptionsisotherme und berechnete Porenvolumenverteilung des mehrfach
mit Al2O3-Sol tauchbeschichteten Edelstahl-Wafers SS-Wafer00 .
Auf das Zumischen von Aktivkomponenten in das Sol bei der Tauchbeschichtung wur-
de aus Gründen der Ressourcenschonung verzichtet. Stattdessen wurden die katalytisch
aktiven Komponenten (Ru bzw. Zn und Ru) nachträglich durch Anwendung des Im-
prägnierverfahrens (vgl. Abschnitt A.1.3 auf Seite 156) eingebracht. Durch Imprägnie-
rung mit dem Ru-Vorläufer und nachfolgende Kalzination wurde der Waferkatalysator
WKSS01 erhalten. Der Waferkatalysator WKSS02 wurde dagegen durch schrittweise Im-
prägnierung der Wafer mit dem Zn-Vorläufer und danach mit dem Ru-Vorläufer erhalten.
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Abbildung 27: Elementverteilung in der Oxidschale des Waferkatalysators WKSS02 .
In Abbildung 27 ist beispielhaft die Elementverteilung in der Al2O3-Schale des Edelstahl-
Waferkatalysators WKSS02 dargestellt, welche durch Elektronenstrahl-Mikroanalyse er-
halten wurde. Durch die Verfolgung des Eisen-Signals aus dem Edelstahl und den Signa-
len von Sauerstoff und Aluminium ist die Al2O3-Schicht gut auszumachen. Die Al2O3-
Schicht ist durch die schrittweise Tauchbeschichtung nicht geschlossen ausgebildet, son-
dern es existieren im Inneren der Schicht offenbar Spalten und Hohlräume. Dadurch kön-
nen die Schwankungen in den Signalen erklärt werden. Anhand der Darstellung wird ein
gleichmäßiger Gehalt an Zn von 5.0 Ma.% ermittelt. Die Verteilung des Ru ist dagegen
ungleichmässig. An der äußeren Seite der Al2O3-Schicht war offenbar mehr Ru immobi-
lisiert worden als im Inneren der Schicht. Die Integration des Ru-Signals ergab einen mitt-
leren Ru-Gehalt von etwa 1 Ma.%. In der Oxidschale des Waferkatalysators WKSS01 war
ein mittlerer Ru-Gehalt von 0.3 Ma.% gemessen worden. Anhand dieses Ergebnisses wird
deutlich, daß sich durch primäre Immobilisierung von Zn in der Al2O3-Schicht offenbar
mehr Ru immmobilisieren läßt.
Eine Zusammenfassung der charakteristischen Daten der Edelstahl-Waferkatalysatoren,
welche in Mikrostruktur-Reaktoren eingesetzt wurden, erfolgt in Tabelle 16 auf der nächs-
ten Seite in Abschnitt 4.1.3.
4.1.3 Mikrostruktur-Reaktoren
Mikrostruktur-Reaktoren mit aktiviertem Edelstahl-Filtergewebe
(MSR_WKSS01 und MSR_WKSS02 )
Der Aufbau von Mikrostruktur-Reaktoren aus dem beschichteten Edelstahl-Filtergewebe
erfolgte durch das Stapeln der zugeschnittenen und imprägnierten Waferkatalysatoren
WKSS01 bzw. WKSS02 in das Reaktorgehäuse RG_A (vgl. Abschnitt A.2.3 auf Seite 163).
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Durch das Zwischenlegen von dünnen Edelstahl-Plättchen mit einer Dicke von 0.1 mm
wurde vermieden, daß die Strukturen ineinander rutschen konnten (vgl. Abbildung
bei Tabelle 16). Somit blieb die Struktur der Mikroströmungskanäle beim Stapeln er-
halten. In Tabelle 16 sind die Eigenschaften der resultierenden Mikrostruktur-Reaktoren
mit Edelstahl-Waferkatalysatoren MSR_WKSS01 und MSR_WKSS02 zusammengefaßt.
Die texturellen Parameter der beiden Mikrostruktur-Reaktoren sind nahezu identisch. Le-
diglich die durch N2-Adsorption ermittelten Größen Porenvolumen, Gesamtoberfläche,
spezifische Oberfläche und daraus berechneter Vergrößerungsfaktor sind bedingt durch
Herstellungs- und Meßungenauigkeiten geringfügig verschieden. Somit unterscheiden
sich die beiden Mikrostruktur-Reaktoren bezüglich der zusätzlichen Zink-Beladung der
Edelstahlwafer im Falle des Mikrostruktur-Reaktors MSR_WKSS02 .
Die Zielsetzung für die Untersuchung der partiellen Gasphasenhydrierung von Ben-
zol an den Mikrostruktur-Reaktoren MSR_WKSS01 und MSR_WKSS02 war der Nach-
weis, daß durch Sol-Gel-Technik katalytisch wirksame Beschichtungen auf der Oberflä-
che von Edelstahl-Substraten erzeugt werden können. Außerdem können die erzielten
Tabelle 16: Eigenschaften der Mikrostruktur-Reaktoren mit Edelstahl-Waferkatalysatoren
Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKSS01 MSR_WKSS02
Waferkatalysator WKSS01 WKSS02
Waferzahl 21
Kanalzahl 357
Kanaloberfläche / cm2 237
Gesamtvolumen / cm3 5.0
Kanalvolumen / cm3 1.6
Hohlraumanteil 0.65
Masse / g 12.4
Al2O3-Sol Var. b Abschnitt A.1.2 auf Seite 151
Al2O3(SG)-Dicke / µm 10
Al2O3-Volumen / cm3 0.5
Porendichte / m2 1013
Porengröße / nm 4
Porenvolumen / cm3 0.28 0.36
Gesamtoberfläche / m2 254 317
spez. Oberfläche / m2/g 21 26
/ m2/cm3 51 64
Vergrößerungsfaktor 10700 13400
Imprägnierung ACT
Ru-Beladung / Ma.% 0.4 1.0
Zn-Beladung / Ma.% - 5.0
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Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten mit denen an Ru/Al2O3-Sol-Gel-
Trägerkatalysatoren verglichen werden.
Mikrostruktur-Reaktoren mit aktivierten AlMg3-Waferkatalysatoren
(MSR_WKAl01 - MSR_WKAl03 )
Die aktivierten mikrostrukturierten AlMg3-Wafer WKAl01 und WKAl02 wurden zum
Aufbau von Ru- bzw. Ru-ZnO/Al2O3/Al-Mikrostruktur-Reaktoren in das Reaktor-
gehäuse RG_A (vgl. Abschnitt A.2.3 auf Seite 163) gestapelt. Dagegen wurden für
die AlMg3-Waferkatalysatoren WKAl03 das Reaktorgehäuse RG_B verwendet (Abbil-
dung 28). Auf diese Weise wurden die in Tabelle 17 zusammengefaßten Ru/Al2O3/Al-
Tabelle 17: Eigenschaften der Mikrostruktur-Reaktoren mit AlMg3-Waferkatalysatoren
Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl01 MSR_WKAl02 MSR_WKAl03
Waferkatalysator WKAl01 WKAl02 WKAl03
Waferzahl 15 18
Reaktorgehäuse RG_A RG_B
Kanalzahl 495 522
Kanaloberfläche / cm2 196 513
Gesamtvolumen / cm3 2.25 18
Kanalvolumen / cm3 1.0 5.5
Hohlraumanteil 0.45 0.3
Masse / g 3.4 33.8
Al2O3(GX)-Dicke / µm 25 40
Al2O3-Volumen / cm3 0.45 1.8
Porendichte / m2 5·1014 5·1014
Porengröße / nm 40 40
Porenvolumen / cm3 0.06 0.23
Gesamtoberfläche / m2 6.2 22.7
spez. Oberfläche / m2/g 1.8 0.7
/ m2/cm3 2.8 1.3
Vergrößerungsfaktor 315 441
Imprägnierung ACT ACT
Ru-Beladung / Ma.% 0.3 0.3 0.8
Zn-Beladung / Ma.% - 0.3 1.2
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Abbildung 28: Aufbau des Mikrostruktur-Reaktors MSR_WKAl03 durch Einstapeln der AlMg3-Waferka-
talysatoren WKAl03 in das Reaktorgehäuse RG_B .
bzw. Ru-ZnO/Al2O3/Al-Mikrostruktur-Reaktoren erhalten. Dabei erfolgte die Be-
stimmung der angegebenen Größen durch Berechnungen oder die Anwendung von
Charakterisierungsmethoden (vgl. Abschnitt A.1.4). Die Mikrostruktur-Reaktoren
MSR_WKAl01 und MSR_WKAl02 wurden dabei mit Hilfe der gleichen Zahl von Wa-
ferkatalysatoren aufgebaut und unterscheiden sich somit nur hinsichtlich der Zink-
Beladung. An diesen Mikrostruktur-Reaktoren sollte das Betriebszeit-Verhalten in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol untersucht, sowie die Reaktivierung und
die Wirkung der zusätzlichen Zink-Immobilisierung geprüft werden. Der Mikrostruktur-
Reaktor MSR_WKAl03 , der ein größeres Volumen und eine größere Gesamtoberfläche
aufweist, wird für detailliertere Untersuchungen zur Reproduzierbarkeit der Ergebnisse
und zum Einfluß verschiedener Reaktionsparameter auf Betriebszeitverhalten, Umsatz-
grad und Selektivität eingesetzt.
Nach dem Aufbau wurden die Mikrostruktur-Reaktoren hinsichtlich des Auftretens von
Bypass-Strömungen untersucht. Darunter wird der Anteil des Eingangsvolumenstroms
verstanden, der nicht mit den katalytisch aktivierten Wafern in Kontakt kommt. Bei Ver-
gleichsuntersuchungen in Schüttgut- und Mikrostruktur-Reaktoren könnte ein zu hoher
Bypass-Anteil zu einer Verfälschung der Ergebnisse führen. Zu diesem Test wurde die
sehr schnelle Hydrierung von Cyclohexen herangezogen, die unter den angewendeten
Reaktionsbedingungen der Benzol-Hydrierung im Rahmen dieser Studie vollständig zu
Cyclohexan führen sollte. Bei der Hydrierung von Cyclohexen in den Mikrostruktur-
Reaktoren MSR_WKAl01 und MSR_WKAl02 im modularen Reaktorgehäuse RG_A wur-
de unter den Reaktionsbedingungen der Benzol-Hydrierung ein maximaler Cyclohexen-
Umsatz von 96 % erzielt. Das deutet auf geringe bypass-Strömungen hin, das heißt ein
bestimmter Bruchteil des Reaktionsgasstroms (etwa 4 % des Gesamtdurchsatzes) kam
nicht mit den katalytisch aktivierten Wafern in Berührung.
Im Falle des Mikrostruktur-Reaktors MSR_WKAl03 wurden die aktivierten Waferkataly-
satoren WKAl03 , wie bereits erwähnt, in dem auf ihre Geometrie besser abgestimmten
Reaktorgehäuse RG_B untergebracht. Zusätzlich waren die Berührungsflächen der akti-
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vierten Wafer mit der Gehäusewand vor dem Einstapeln mit einem Al2O3-Sol eingestri-
chen worden, welches bei Trocknung ein wenig poröses Al2O3 ergibt (vgl. Abschnitt A.1.2
auf Seite 151, Variante a)). Dadurch sollte der Bypass-Anteil des Volumenstroms wei-
ter gesenkt werden. Beim Test in der Hydrierung von Cyclohexen war der beobachtete
Cyclohexen-Umsatz stets vollständig, auch nach Erhöhung des Durchsatzes und nach Er-
niedrigung des Wasserstoff-Partialdrucks. Daraus wurde geschlußfolgert, daß in diesem
Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 keine verfälschenden Bypass-Strömungen auftre-
ten, sondern das gesamte durchgesetzte Fluid mit den katalytisch aktivierten Wafern
in Kontakt kommt. Deshalb wurden die Vergleichsuntersuchungen von Schüttgut- und
Mikrostruktur-Reaktor mit dem Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 durchgeführt.
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4.2 Partielle Gasphasenhydrierung von Benzol in
Schüttgutreaktoren
Die Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung wurden in der in Ab-
schnitt A.2.1 auf Seite 160 beschriebenen Strömungsapparatur durchgeführt. Diese er-
laubte es, einen Trägergasstrom mit Benzol und einem Reaktionsmodifikator zu beladen
und gemeinsam mit Wasserstoff einem Reaktor mit dem zu untersuchenden Kataly-
sator zuzuführen. Die experimentelle Vorgehensweise in den Untersuchungen erfolgte
wie in Abschnitt A.2.4 auf Seite 165 beschrieben. In Voruntersuchungen zur partiellen
Gasphasenhydrierung von Benzol in Schüttgutreaktoren wurde ein geeigneter Reaktions-
modifikator zur Bildung von Cyclohexen gesucht und Methoden zur Aktivierung und
Reaktivierung der Katalysatoren geprüft. Anschließend wurden die unterschiedlichen
Träger- und Schalenkatalysatoren durch katalytische Ausprüfung im Schüttgutreaktor
charakterisiert.
4.2.1 Auswahl geeigneter Reaktionsmodifikatoren zur Bildung von
Cyclohexen
Die Bildung von Cyclohexen in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol ist
sehr stark an die Gegenwart eines Reaktionsmodifikators gekoppelt. Entsprechend dem
Kenntnisstand in der Literatur (vgl. Abschnitt 2.2.3 auf Seite 29) fördert ein geeigneter
Reaktionsmodifikator jedoch nicht nur die Cyclohexen-Bildung, sondern beeinflußt dar-
über hinaus auch das Betriebszeitverhalten der Katalysatoren. Da es in der Literatur zur
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol zum Teil widersprüchliche Aussagen zur
Wirkung verschiedener getesteter Komponenten gab, war es notwendig, die Cyclohexen-
Bildung in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an den hergestellten Kataly-
satoren in Gegenwart verschiedener Komponenten als Reaktionsmodifikatoren zu erpro-
ben.
Einsatz gasförmiger Reaktionsmodifikatoren
Es ist bekannt, daß Kohlenmonoxid die Bildung von Olefinen bei der Hydrierung von
Polyalkenen und Alkinen fördert (vgl. Abschnitt 3.2 auf Seite 49). Deshalb wurde un-
tersucht, inwiefern sich Kohlenmonoxid als Reaktionsmodifikator in der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol eignet. Dazu wurden dem Reaktionsgas bei der Untersu-
chung des Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysators SKAl01 geringe Mengen Kohlenmonoxid
zugesetzt. Das Ergebnis dieser Untersuchung ist in Abbildung 29 auf der nächsten Sei-
te in Form des Betriebszeitverhaltens des Benzol-Umsatzgrades und der Cyclohexen-
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Abbildung 29: Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten als Funktion der Betriebszeit in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl01 vor, während
und nach der Insertion von Kohlenmonoxid. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pH2 = 11 kPa, τ= 132 ms;
Selektivität dargestellt. Durch den Zusatz von 17 Pa CO ging der Benzol-Umsatz von
4.5 % auf Null zurück. Nach Beendigung der CO-Dosierung stieg der Benzol-Umsatz auf
seinen ursprünglichen Wert an. Dabei erfolgte die intensivierte Bildung von Cyclohexen
mit einer Selektivität von 13%, die stetig auf ca. 3% abnahm. Auch die Anwendung ei-
ner deutlich niedrigeren CO-Konzentration von 1.7 Pa führte zu dem Ergebnis, daß der
Benzol-Umsatz vollständig zurückging und nach dem Ende der Dosierung wieder an-
stieg, wobei eine abnehmende Cyclohexen-Bildung beobachtet wurde. Es ist nicht gelun-
gen, durch die Anwendung einer noch niedrigeren Kohlenmonoxid-Konzentration, die
stationäre Bildung von Cyclohexen zu erreichen.
Aus diesen Ergebnissen wird deutlich, daß Kohlenmonoxid die Cyclohexen-Bildung be-
günstigen kann, aber als Reaktionsmodifikator ungeeignet ist. Der Rückgang des Um-
satzes auf 0 deutet darauf hin, daß Kohlenmonoxid an der Ruthenium-Oberfläche sehr
stark adsorbiert und alle katalytisch aktiven Zentren blockiert. Nach der Beendigung der
Kohlenmonoxid-Dosierung wird das adsorbierte CO durch das Reaktionsgas teilweise
wieder von der Oberfläche verdrängt, wobei eine Hydrierung von Benzol unter Bildung
von Cyclohexen stattfindet. Die weitere Verdrängung von Kohlenmonoxid führt aber da-
zu, daß Cyclohexen nur noch mit einer geringen Selektivität gebildet wird. Die Verwen-
dung von anderen gasförmigen Reaktionsmodifikatoren, wie Formaldehyd oder Kohlen-
dioxid führte nicht zu einer intensivierten Cyclohexen-Bildung. Darüber hinaus wurde
auch Dimethylether als Reaktionsmodifikator erprobt. Doch auch mit Hilfe dieser Sub-
stanz konnte keine Cyclohexen-Bildung während der Hydrierung beobachtet werden.
Offenbar adsorbierte dieser sehr flüchtige Ether nicht ausreichend an der Katalysatoro-
berfläche, denn auch der Benzol-Umsatz wurde nicht beeinflußt.
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Einsatz dampfförmiger Reaktionsmodifikatoren
Die Dosierung von flüssigen Reaktionsmodifikatoren in die Gasphase durch Verdamp-
fung über einen Sättiger, der parallel zu dem des Benzols betrieben wurde (vgl. Ab-
schnitt A.2.1 auf Seite 160), war hinsichtlich der Stabilisierung des Benzol-Umsatzgrades
und der Cyclohexen-Bildung erfolgreicher, als die Insertion der gasförmigen Reaktions-
modifikatoren.
Zunächst wurde die Wirkung von Wasser auf den Umsatzgrad von Benzol und die Selek-
tivität zu Cyclohexen am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 untersucht, da Was-
ser bekanntlich in der Mehrzahl der dokumentierten Untersuchungen als Reaktionsmo-
difikator verwendet wurde (vgl. Abschnitt 2.2.7.1 auf Seite 41). In Tabelle 18 auf der
nächsten Seite wurden die Ergebnisse dieser Untersuchungen zusammengefaßt. An-
hand der Daten werden im folgenden die beobachteten Effekte bei der Erhöhung des
Wasserdampf-Partialdrucks beschrieben:
Bei geringen Wasserdampfpartialdrücken von 0.33 kPa (Versuch 1) wurde bei vollständi-
gem Benzol-Umsatzgrad keine Cyclohexen-Bildung festgestellt. Bei Erhöhung des Was-
serdampfpartialdruckes auf zunächst 0.5 (Versuch 2) und danach 1 kPa (Versuch 3) ging
der Benzol-Umsatz zurück und die Bildung von Cyclohexen mit Selektivitäten von 2-
4% wurde beobachtet. Nach einer weiteren Steigerung des Wasserdampfpartialdruckes
über 1.2 (Versuch 5) auf 2 kPa (Versuch 6) stieg der Benzol-Umsatz wieder an, wäh-
rend die Cyclohexen-Selektivität konstant blieb. Dieses ungewöhnliche Verhalten des
Benzol-Umsatzes bei der Erhöhung des Wasserdampfpartialdrucks kann nicht erklärt
werden. Bei einem weiteren Versuch unter Einstellung eines Wasserdampfpartialdrucks
von 17 kPa (Versuch 9) wurde ein geringerer Benzol-Umsatz von 29% beobachtet, die
Cyclohexen-Selektivität betrug 7%. Die Verminderung des H2-Partialdruckes (Versuche 4,
7 und 8) hatte einen überproportionalen Rückgang des Benzol-Umsatzgrades zur Folge.
Gleichzeitig stieg die Cyclohexen-Selektivität nur sehr wenig an.
Bei weiteren Untersuchungen unter Anwendung von Wasserdampf mit einem Partial-
druck von 2 kPa wurde der Wasserstoff-Partialdruck bzw. die Reaktionstemperatur ver-
ändert (Abbildungen 30 auf der nächsten Seite) um das Beeinflussungspotential die-
ser Parameter auszuloten. Dabei wurde beobachtet, daß der Benzol-Umsatz mit zu-
nehmendem Wasserstoff-Partialdruck überproportional anstieg ( Abbildung 30: a), die
Cyclohexen-Selektivität ging dabei von 10% bei niedrigen H2-Partialdrücken auf 4% bei
höheren Partialdrücken zurück. Die Untersuchung des Einflusses der Reaktionstempe-
ratur auf Umsatz und Selektivität ( Abbildung 30: b) ergab ein Absinken des Benzol-
Umsatzes mit steigender Reaktionstemperatur, die Selektivität zu Cyclohexen stieg dabei
an.
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Tabelle 18: Ergebnisse der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru/Al2O3/Al-
Schalenkatalysator SKAl08 in Gegenwart von Wasserdampf. mKAT= 5 g, p= 110 kPa, T= 353 K, pB=0.11
kPa;
Versuch pW/ kPa pH2 / kPa V˙ / l·h−1 τ/ ms UB SCHE ACHE
1 0.33 44 6 155 1 0 0
2 0.5 44 6 155 0.65 0.02 0.01
3 1 44 6 155 0.34 0.04 0.01
4 1 22 6 155 0.06 0.10 0.01
5 1.2 44 6 155 0.50 0.04 0.01
6 2 44 6 155 0.65 0.04 0.03
7 10 22 12 78 0.05 0.05 < 0.01
8 17 22 6 155 0.12 0.06 < 0.01
9 17 44 6 155 0.29 0.07 0.02
Bei allen Untersuchungen unter Dosierung von Wasserdampf wurde deutlich, daß damit
an dem eingesetzten Schalenkatalysator Cyclohexen-Selektivitäten bis etwa 10% erreicht
werden konnten. Es gelang nicht, die Cyclohexen-Selektivitäten durch Veränderung der
Reaktionsbedingungen weiter zu erhöhen. Es wurde daraus geschlußfolgert, daß die Er-
zielung höherer Selektivitäten nur mittels eines effektiveren Reaktionsmodifikators mög-
lich ist.
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Abbildung 30: Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten als Funktion des H2-Partialdrucks a)
bzw. der Reaktionstemperatur b) in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru/Al2O3/Al-
Schalenkatalysator SKAl08 in Gegenwart von Wasser als Reaktionsmodifikator. p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa,
pH2O= 2 kPa;
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Abbildung 31: Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten als Funktion der Betriebszeit in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 in Gegenwart
von Methanoldampf als Reaktionsmodifikator. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa,
pH2 = 44 kPa, τ= 155 ms;
Deshalb wurde neben der Wirkung von Wasserdampf auch diejenige von dampf-
förmigem Methanol, Ethanol und Tetrahydrofuran auf den Benzol-Umsatz und
die Cyclohexen-Selektivität in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am
Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 untersucht. Beim Zusatz der Alkohole bzw.
des zyklischen Ethers wurde ein charakteristisches Betriebszeitverhalten festgestellt,
wie es beispielhaft für die Dosierung von Methanol als Reaktionsmodifikator in Abbil-
dung 31 dargestellt wurde. Der Benzol-Umsatz ging in den ersten Betriebsstunden von
21% auf weniger als 10% zurück und blieb danach nahezu konstant. Die Cyclohexen-
Selektivität stieg in den ersten Betriebsstunden von 0 auf 35% und stieg danach weniger
ausgeprägt weiter bis auf 38% an. An dieser Stelle sei noch darauf verwiesen, daß der
Benzol-Umsatzgrad am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 unter den gewählten
Reaktionsbedingungen in Abwesenheit des Reaktionsmodifikators nahezu 1 betrug.
Durch den Reaktionsmodifikator wird demnach eine Absenkung der Katalysatoraktivi-
tät bewirkt. Nach der charakteristischen Einlaufphase über 8-10 Betriebsstunden ändern
sich Benzol-Umsatzgrad und Cyclohexen-Selektivität nur noch wenig, so daß dann von
einem quasi-stationären Betriebszeitverhalten gesprochen werden kann.
Die nach der Einlaufphase gemessenen Umsatzgrade und Selektivitäten, sowie die dar-
aus berechneten Ausbeuten, unter Verwendung der verschiedenen dampfförmigen Re-
aktionsmodifikatoren sind in Abbildung 32 auf der nächsten Seite dargestellt. Bemer-
kenswert ist zunächst, daß zur Bildung der dargestellten Cyclohexen-Selektivitäten,
wie bereits beschrieben, hohe Wasserdampf-Partialdrücke angewendet werden mußten,
wogegen im Falle der organischen Substanzen, Partialdrücke in der Größenordnung
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Abbildung 32: Benzol-Umsatzgrade,
sowie Cyclohexen-Selektivitäten und
-Ausbeuten in der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol am
Ru//Al2O3/Al-Schalenkatalysator
SKAl08 in Gegenwart verschiedener
dampfförmiger Reaktionsmodifikato-
ren. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa,
pH2 = 44 kPa, τ= 155 ms;
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von wenigen Vielfachen des Eduktes Benzol ausreichend waren. So wurde mit dem
Reaktionsmodifikator Wasserdampf bei einem Partialdruck von 17 kPa (pH2O/pB =155)
eine Cyclohexen-Selektivität von 7% bei einem Umatz von 29% gemessen. Beim Einsatz
des Reaktionsmodifikators Methanol mit einem Partialdruck von 0.33 kPa (pM/pB=3)
wurde die schon oben beschriebene Selektivität von 38% bei einem Umsatzgrad von 9%
beobachtet. Die Verwendung von Ethanol mit dem gleichen Partialdruck ergab einen ge-
ringfügig höheren Benzol-Umsatz von 11%, bei einer Cyclohexen-Selektivität von 27%.
Schließlich betrugen bei der Verwendung von Tetrahydrofuran als Reaktionsmodifikator
die Cyclohexen-Selektivität 30% und der Benzol-Umsatz 12%.
Führt man eine Wertung dieser Untersuchungen nach der Effektivität bezüglich einer ho-
hen Cyclohexen-Selektivität durch, so lautet die Reihenfolge der Reaktionsmodifikatoren
Methanol > Tetrahydrofuran ≈Ethanol > Wasser. Man kann den Reaktionsmodifikator
Methanol als Homologes von Wasser ansehen, bei dem ein H-Atom gegen eine Methyl-
gruppe ausgetauscht wurde. Aus dieser formalen Betrachtung kann man schlußfolgern,
daß sich dadurch der Wirkmechanismus des Reaktionsmodifikators an der Katalysatoro-
berfläche grundlegend ändert. Eine weitere Methylengruppe (Ethanol) läßt offenbar die
Effektivität des Reaktionsmodifikators etwas sinken. Die Effektivität von Ethanol und Te-
trahydrofuran ist nahezu gleich, daraus kann man schlußfolgern, daß durch den Ersatz
des verbliebenen H-Atoms am Sauerstoff durch eine Methylengruppe der Wirkmechanis-
mus des Reaktionsmodifikators nicht weiter verändert wird.
Hinsichtlich der Effektivität der strukturverwandten Moleküle Wasser < Methanol > Di-
methylether, wird die Sonderstellung von Methanol als Reaktionsmodifikator deutlich.
Offenbar sind für die Effektivität eines Reaktionsmodifikators entgegen der bisher in der
Literatur vertretenen Meinung neben einer bestimmten Polarität auch noch andere phy-
sikalische und strukturelle Eigenschaften der Reaktionsmodifikatoren ausschlaggebend.
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Neben kurzkettigen Alkoholen war zur Flüssigphasenhydrierung von Benzol auch Mo-
noethanolamin erfolgreich als selektivitätssteigerndes Additiv eingesetzt worden (vgl.
Tabelle 1 auf Seite 39 in Abschnitt 2.2.6). Die Verwendung von Monoethanolamin im Rah-
men einer Untersuchung zur Gasphasenhydrierung von Benzol mit einem sehr geringen
Partialdruck von 50 Pa führte zwar zu einer kurzzeitigen Bildung von Cyclohexen, aber
der untersuchte Katalysator desaktivierte innerhalb weniger Stunden vollständig.
Aus den beschriebenen Ergebnissen wurde abgeleitet, daß von den untersuchten Sub-
stanzen Methanol in Form von Methanoldampf der geeignetste Reaktionsmodifikator
zur Bildung von Cyclohexen mit hohen Selektivitäten ist. Deshalb wurde den Kataly-
satoren in allen folgenden Untersuchungen der partiellen Gasphasenhydrierung neben
Wasserstoff, gasförmiges Benzol und Methanol gemeinsam in einem Trägergas zugeführt.
Auf diese Weise wurden die im folgenden beschriebenen Untersuchungen der partiellen
Gasphasenhydrierung von Benzol in Schüttgutreaktoren an den in Abschnitt 4.1.1 vor-
gestellten imprägnierten Trägerkatalysatoren, Sol-Gel-Trägerkatalysatoren, modifizierten
Sol-Gel-Trägerkataysatoren und Schalenkatalysatoren durchgeführt.
4.2.2 Untersuchungen an Trägerkatalysatoren
4.2.2.1 Untersuchungen an imprägnierten Trägerkatalysatoren
Der Einfluß des Trägermaterials auf die Cyclohexen-Selektivität an Ru-Trägerkatalysatoren
in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol wurde in der verfügbaren Literatur
noch nicht sehr gründlich dokumentiert (vgl. Abschnitt 2.2.7.1 auf Seite 41). Mit dem
Reaktionsmodifikator Methanol lagen dazu überhaupt keine Bezugswerte vor. Des-
halb wurden verschiedene mittels einer klassischen Imprägniertechnik hergestellte Ru-
Trägerkatalysatoren mit den Trägermaterialien SiO2, γ-Al2O3, TiO2 (Mischung aus Ana-
tas und Rutil), ZrO2 sowie einer speziellen, mikroporösen Aktivkohle (vgl. Abschnitt 4.1.1
auf Seite 61), unter vergleichbaren Reaktionsbedingungen in der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol untersucht. Die imprägnierten Trägerkatalysatoren wurden dabei
mit Quarz vermischt in einem Schüttgutreaktor (vgl. Abschnitt A.2.2 auf Seite 162) ein-
gesetzt. Vor der Durchführung der Reaktion erfolgte eine Aktivierung der Katalysatoren
im Wasserstoff-Strom, wie in Abschnitt A.2.4 auf Seite 165 beschrieben. Neben dem
Betriebszeitverhalten unter vergleichbaren Reaktionsbedingungen (T= 353 K, p= 110 kPa,
pB= 0.11 kPa, τ= 120 ms) wurde der Einfluß des Wasserstoff-Partialdrucks im Bereich
von 11-66 kPa (pH2/pB= 100-600) auf Benzol-Umsatzgrad und Cyclohexen-Selektivität
an den imprägnierten Trägerkatalysatoren untersucht. Das Methanol/Benzol-Verhältnis
betrug in den Untersuchungen 1.
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Abbildung 33: Benzol-Umsatzgrade, spezifische Aktiviät, Cyclohexen-Selektivität und -Ausbeute in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru/γ-Al2O3-Trägerkatalysator TK0102 in Abhängigkeit
von der Betriebszeit. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.11 kPa, pH2 = 11 kPa, τ= 120 ms;
Am Ru/γ-Al2O3-Trägerkatalysator TK0102 wurde das in Abbildung 33 dargestellte
Betriebszeitverhalten beobachtet. Diese Darstellung wurde als repräsentatives Beispiel
aus den Untersuchungen der Benzol-Hydrierung an imprägnierten Trägerkatalysatoren
ausgewählt, da alle anderen Trägerkatalysatoren ein prinzipiell ähnliches Betriebszeit-
verhalten aufwiesen. Der Benzol-Umsatz ging in den ersten Stunden von 40 % auf 4-5 %
zurück und blieb danach nahezu konstant. Die Selektivität zu Cyclohexen stieg in den ers-
ten zehn Betriebsstunden von 2 auf 24 %, danach langsam weiter bis auf etwa 28 % nach
20 Betriebsstunden an. Der Rest des Hydrierproduktes aus Benzol bestand ausschließlich
aus Cyclohexan.
Anhand des Umsatzverlaufes kann vermutet werden, daß der Rückgang des Umsatzgra-
des hyperbolisch erfolgt. Die Verbindungskurve zwischen den Punkten in der Teildar-
stellung der spezifischen Aktivität in Abbildung 33 stellt das Ergebnis einer nichtlinearen
Anpassung der Gleichung Gl. 15 auf Seite 59 für einen hyperbolischen Desaktivierungs-
verlauf an die erhaltenen Meßpunkte dar. Da die Meßpunkte damit sehr gut wiederge-
geben werden, kann geschlußfolgert werden, daß die Desaktivierung des imprägnierten
Trägerkatalysators TK0102 nach einer formalen Desaktivierungskinetik zweiter Ordnung
erfolgt. Da das Betriebszeitverhalten bezüglich des Umsatzgrades an den anderen unter-
suchten imprägnierten Trägerkatalysatoren ähnlich war, kann diese Schlußfolgerung für
alle untersuchten imprägnierten Trägerkatalysatoren vereinheitlicht werden. Die für die
einzelnen imprägnierten Trägerkatalysatoren ermittelten Konstanten der formalen Des-
aktivierungsbeziehung sind in Tabelle 19 auf Seite 101 zusammengefaßt. Erwähnenswert
sind die hohe Desaktivierungskonstante für den SiO2-Trägerkatalysator TK0101 und die
höchste extrapolierte Aktivität beim TiO2-Trägerkatalysator TK0103 .
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Abbildung 34: Benzol-Umsatzgrade und spezifische Aktiviäten von Ru-Trägerkatalysatoren in der partiel-
len Gasphasenhydrierung von Benzol in Abhängigkeit vom Wasserstoff-Partialdruck. T= 353 K, p= 110 kPa,
pB= 0.11 kPa, pM= 0.11 kPa, pH2 var., τ= 120 ms;
In Abbildung 34 sind die Umsatzgrade beziehungsweise spezifischen Aktivitäten der
Ru-Trägerkatalysatoren als Funktion des Wasserstoff-Partialdruckes dargestellt. Diskre-
te stationäre Werte für Umsatzgrad und Selektivität zum Vergleich der Katalysato-
ren konnten durch die Anfangsdesaktivierung erst nach einer Mindestlaufzeit von 15-
20 Betriebsstunden ermittelt werden. Charakteristisch war der überproportionale An-
stieg des Umsatzgrades bzw. der Aktivität mit steigendem Wasserstoff-Partialdruck.
Kinetisch betrachtet, deutet dies auf eine Wasserstoff-Reaktionsordnung größer als 1
hin. Die spezifischen Aktivitäten der Ru-Trägerkatalysatoren fielen in der Reihenfol-
ge Ru/TiO2 > Ru/ZrO2 > Ru/SiO2 > Ru/γ-Al2O3 > > Ru/C. Dabei zeigte der
10 20 30 40 50 60
pH2 / kPa
0
0.1
0.2
0.3
0.4
Cy
clo
he
xe
n-
Se
le
kt
ivi
tä
t
10 20 30 40 50 60
0
0.01
0.02
0.03
0.04
Cy
clo
he
xe
n-
Au
sb
eu
te
Ru/ SiO2
Ru/ γ-Al2O3 
Ru/ TiO2
Ru/ ZrO2
Ru/ C
Abbildung 35: Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten in der partiellen Gasphasenhydrierung von
Benzol an Ru-Trägerkatalysatoren in Abhängigkeit vom Wasserstoff-Partialdruck. T= 353 K, p= 110 kPa,
pB= 0.11 kPa, pM= 0.11 kPa, pH2 var., τ= 120 ms;
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Ru/C-Trägerkatalysator TK0105 mit Abstand die geringste Aktivität und den gerings-
ten Anstieg der Aktivität mit steigendem Wasserstoff-Partialdruck. Die Cyclohexen-
Selektivitäten bzw. -Ausbeuten sind ebenfalls in Abhängigkeit vom H2-Partialdruck in
Abbildung 35 auf der vorherigen Seite dargestellt. Die Cyclohexen-Selektivität fiel bei
allen imprägnierten Trägerkatalysatoren mit steigendem Wasserstoff-Partialdruck. Der
Rückgang der Selektivität war dabei weniger ausgeprägt als der Anstieg der Katalysa-
toraktivität. Das deutet bei reaktionskinetischer Betrachtung darauf hin, daß die Wasser-
stoffreaktionsordnung der Umsetzung von Cyclohexen geringer als diejenige der Hydrie-
rung von Benzol ist. Eine Konsequenz davon ist der Anstieg der Cyclohexen-Ausbeute
mit steigendem Wasserstoff-Partialdruck, wie es anhand bekannter Untersuchungen der
Reaktionskinetik erwartet werden konnte (Abschnitt 3.3 auf Seite 53). Neu ist, daß dies
mit Ausnahme des nahezu inaktiven Ru/C-Trägerkatalysators, offenbar auf alle ande-
ren imprägnierten Trägerkatalysatoren, unabhängig vom Trägermaterial gleichermaßen
zutrifft. Der Abfall der Cyclohexen-Selektivität mit steigendem H2-Partialdruck war an
den SiO2-, ZrO2- und TiO2-Katalysatoren stärker ausgeprägt als am γ-Al2O3-Katalysator.
Die höchste Cyclohexen-Selektivität wurde am Ru/TiO2-Trägerkatalysator TK0103 mit
38% gefunden. Die Reihenfolge der Trägerkatalysatoren bezüglich der Cyclohexen-
Selektivitäten lautet: Ru/TiO2 > Ru/ZrO2 > Ru/γ-Al2O3 >Ru/SiO2 > > Ru/C. Die maxi-
mal erreichte Ausbeute betrug 3.5%, erzielt an den TiO2- bzw. ZrO2-Trägerkatalysatoren
TK0103 und TK0104 .
Zusammenfassend kann festgestellt werden, daß sich eine ganze Reihe von konventio-
nellen Trägermaterialien, mit Ausnahme von mikroporöser Aktivkohle, durch Imprä-
gnierung mit Ru-Vorläufern zur Herstellung von selektiven Ru-Trägerkatalysatoren für
die partielle Gasphasenhydrierung von Benzol in Gegenwart von Methanoldampf eig-
net. Es wurden unter den gewählten Reaktionsbedingungen Cyclohexen-Selektivitäten
zwischen 25 und 38% gemessen. Die besten Ergebnisse hinsichtlich Katalysatoraktivität
und Cyclohexen-Selektivität wurden mit TiO2- und ZrO2-geträgerten Ru-Katalysatoren
erzielt. Neben den hier beschriebenen mittels Imprägniertechnik präparierten Ru-
Trägerkatalysatoren wurden auch einige ausgewählte Trägerkatalysatoren mit Hilfe einer
Sol-Gel-Technik hergestellt und getestet.
4.2.2.2 Untersuchungen an Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
Auch die untersuchten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren zeigten das charakteristische Be-
triebszeitverhalten mit einer ausgeprägten Anfangsdesaktivierung, wie bereits von den
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Tabelle 19: Konstanten der formalen hyperbolischen Desaktivierungsbeziehung für die partielle Gas-
phasenhydrierung von Benzol an den imprägnierten Trägerkatalysatoren TK0101 - TK0105 und den Sol-
Gel-Trägerkatalysatoren TK0201 - TK0204 . T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.11 kPa, pH2 = 22 kPa,
τ= 120 ms;
imprägnierte Trägerkatalysatoren
Katalysator Ru/SiO2 Ru/γ-Al2O3 Ru/TiO2 Ru/ZrO2 Ru/C
TK0101 TK0102 TK0103 TK0104 TK0105
kD / gRu/µmol 53.0 4.5 4.9 1.3 0.1
a∞ / µmol/gRu·s 3.8 1.7 5.8 3.8 <0.1
Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
Katalysator Ru/Al2O3 Ru/TiO2 Ru/MgO Ru/Fe2O3
TK0201 TK0202 TK0203 TK0204
kD / gRu/µmol 8.6 4.0 7.1 235
a∞ / µmol/gRu·s 1.1 0.2 0.2 «0.1
imprägnierten Trägerkatalysatoren bekannt. Umsatzgrade und Selektivitäten im statio-
nären Betrieb wurden deshalb erst nach einer Laufzeit von > 10 Stunden ermittelt. Die
Konstanten der Desaktivierung dieser Katalysatoren sind in Tabelle 19 den Werten der
durch Imprägnierung hergestellten Trägerkatalysatoren gegenübergestellt. Für die Kata-
lysatoren mit formal gleichem Trägermaterial wird eine gute Übereinstimmung der extra-
polierten Aktivität im Falle der Al2O3-Katalysatoren TK0102 und TK0201 , jedoch ein sehr
deutlicher Unterschied bei den TiO2-Katalysatoren TK0103 und TK0202 festgestellt. Da-
bei ist die extrapolierte Aktivität des TiO2-Sol-Gel-Trägerkatalysators sehr viel geringer
als diejenige des Imprägniertypen. Da auch die extrapolierten Aktivitäten der MgO- bzw.
Fe2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren TK0203 bzw. TK0204 gering waren, wies der Al2O3-
Trägerkatalysator damit die höchste extrapolierte Aktivität in dieser Gruppe auf.
Die in Abhängigkeit vom Wasserstoff-Partialdruck bestimmten Umsatzgrade sowie die
berechneten spezifischen Aktivitäten sind in Abbildung 36 auf der nächsten Seite, die
Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten in Abbildung 37 auf der nächsten Seite für
den quasi-stationären Zustand dargestellt. Die ermittelten Umsatzgrade sind als moderat
zu bezeichnen. Der überproportionale Anstieg des Umsatzgrades/der Aktivität mit dem
Wasserstoff-Partialdruck ist nicht so deutlich ausgeprägt, wie bei den durch Imprägnie-
rung hergestelten Trägerkatalysatoren. Die Reihenfolge der Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
hinsichtlich ihrer Aktivitäten lautet: TiO2 > Al2O3 > MgO > > Fe2O3. Die Cyclohexen-
Selektivitäten sanken wiederum mit steigendem H2-Partialdruck und zwar in der Rei-
henfolge: MgO > TiO2 > Al2O3 > Fe2O3. Sie waren damit trotz der geringen Aktivi-
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Abbildung 36: Benzol-Umsatzgrade und spezifische Aktivitäten in der partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol an Ru-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren in Abhängigkeit vom Wasserstoff-Partialdruck. T= 353 K,
p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.11 kPa, pH2 var., τ= 120 ms;
tät im Bereich derjenigen an den Imprägnier-Trägerkatalysatoren. Am Ru/MgO-Sol-Gel-
Trägerkatalysator wurden sogar Cyclohexen-Selektivitäten bis zu 45% erreicht. Die ma-
ximal erreichte Ausbeute betrug am Ru/Al2O3-Trägerkatalysator ca. 3%. Der Ru/Fe2O3-
Trägerkatalysator ergab die geringste Cyclohexen-Ausbeute. Das ist auf die sehr geringe
Aktivität dieses Katalysators in der Benzolhydrierung zurückzuführen.
Abschließend kann festgestellt werden, daß die verwendete Sol-Gel-Technik zur Herstel-
lung von Ru-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren mit Al2O3, TiO2 und MgO als Trägermateria-
lien auch zu selektiven Hydrierkatalysatoren führte. Die spezifischen Aktivitäten dieser
Katalysatoren waren jedoch geringer als von den imprägnierten Trägerkatalysatoren.
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Abbildung 37: Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten in der partiellen Gasphasenhydrierung von
Benzol an Ru-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren in Abhängigkeit vom Wasserstoff-Partialdruck. T= 353 K,
p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.11 kPa, pH2 var., τ= 120 ms;
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Abbildung 38: Benzol-Umsatzgrade, spezifische Aktiviäten, Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten in
der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysator TK0301 in Ab-
hängigkeit von der Betriebszeit. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 22 kPa, τ= 300 ms;
Mit Hilfe einer modifizierten Sol-Gel-Technik zur Herstellung von Al2O3-Trägermaterial
wurden eine Reihe von Ru-Me-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren hergestellt, in denen neben
Ruthenium ein zweites Metall (Me) auf dem Trägermaterial immobilisiert wurde. Es
sollte geprüft werden, welchen Einfluß das jeweilige Zweitmetall auf Umsatzgrad und
Cyclohexen-Selektivität ausübt. Die Ergebnisse von Untersuchungen an diesen modifi-
zierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren sind im folgenden Abschnitt dargestellt.
4.2.2.3 Untersuchungen an modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
Aus Literaturangaben zur Flüssigphasenhydrierung von Benzol zu Cyclohexen ist be-
kannt, daß die Selektivität der verwendeten Ru-Katalysatoren durch die Anwesenheit
einer zweiten Metallkomponente erhöht wird (vgl. Abschnitt 2.2.5 auf Seite 35). Um die
geeignetsten Zweitmetalle zur Modifizierung von Ru-Katalysatoren für die partielle Gas-
phasenhydrierung von Benzol zu finden, wurde eine Reihe von Metall-modifizierten Sol-
Gel-Trägerkatalysatoren hergestellt und in Form eines Screenings in der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol untersucht. Wie im Abschnitt 4.1.1.3 auf Seite 63 darge-
stellt wurde, sind dabei die morphologischen Eigenschaften der modifizierten Sol-Gel-
Trägerkatalysatoren sehr stark abhängig von der Vorgehensweise bei der Präparation.
Deshalb wurden die Ergebnisse an den Metall-modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
jeweils mit einem Ruthenium-Sol-Gel-Trägerkatalysator verglichen, welcher auf die glei-
che Weise hergestellt worden war.
Zur Illustration des Betriebszeitverhaltens der modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
sind in Abbildung 38 zunächst die Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten
für den Ru/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysator TK0301 ohne Zusatz eines Zweitmetalls103
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Abbildung 39: Benzol-Umsatzgrade, spezifische Aktivitäten und Cyclohexen-Selektivitäten in der partiel-
len Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru/Al2O3- (TK0301 ) bzw. Ru-Zn/Al2O3-Trägerkatalysator
TK0307 der Serie A in Abhängigkeit von der Betriebszeit. mKAT= 0.5 g, T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa,
pM= 0.33 kPa, pH2 = 22 kPa, τ= 300 ms;
über einen Untersuchungszeitraum von 50 Betriebsstunden dargestellt. Der Benzol-
Umsatz ging in diesem Beispiel innerhalb von 20 Betriebsstunden von 100 % auf 10 %
zurück und blieb danach bis zu einer Betriebszeit von 50 Stunden konstant. Der er-
zielte Benzol-Umsatz entsprach einer spezifischen Aktivität von ca. 0.8 µmol/gRus. Die
Cyclohexen-Selektivität stieg in den ersten 20 Betriebsstunden auf 20 % und danach
langsamer bis auf 25 % bei 50 Betriebsstunden an. Die berechnete Ausbeute blieb mit
2.5 % im Untersuchungszeitraum nahezu konstant. In Abbildung 39 wurden die Benzol-
Umsatzgrade, spezifischen Aktivitäten und Cyclohexen-Selektivitäten am nichtmodi-
fizierten Ru/Al2O3-Trägerkatalysator TK0301 und am Ru-Zn/Al2O3-Trägerkatalysator
TK0307 in Abhängigkeit von der Betriebszeit exemplarisch für alle untersuchten Metall-
modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren gegenübergestellt. Es ist deutlich zu erken-
nen, daß die Benzol-Umsatzgrade an beiden Katalysatoren nach einer Betriebszeit von
etwa 15 Stunden nahezu identisch sind, dagegen unterscheiden sich die Cyclohexen-
Selektivitäten sehr deutlich. Die Cyclohexen-Selektivität ist dabei am Ru-Zn/Al2O3-Sol-
Gel-Trägerkatalysator TK0307 mit ca. 40% nahezu doppelt so hoch wie am Vergleichska-
talysator TK0301 . Das verdeutlicht den enormen selektivitätssteigernden Effekt, den man
durch den Zusatz des Zweitmetalls erreichen kann.
Da das Betriebszeitverhalten aller anderen Metall-modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysa-
toren ähnlich der gezeigten Beispiele waren, kann aufgrund des hyperbolischen Abfalls
des Benzol-Umsatzgrades zu Reaktionsbeginn verallgemeinert werden, daß das Desakti-
vierungsverhalten mit einem formalkinetischen Ansatz 2. Ordnung beschrieben werden
kann. Durch die Bestimmung der Konstanten der formalen Desaktivierungsbeziehung
(Gleichung Gl. 15 auf Seite 59) wurden die Desaktivierungskonstante kD und die extra-
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Tabelle 20: Konstanten zur Beschreibung des hyperbolischen Desaktivierungsverhaltens der modifizierten
Sol-Gel-Trägerkatalysatoren in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol. mKAT= 0.5 g, T= 353 K,
p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 22 kPa, τ= 300 ms;
Serie A Serie B
Katalysator kD / a∞ / Katalysator kD / a∞ /
gRu
µmol
µmol
gRu·s
gRu
µmol
µmol
gRu·s
Ru/ Al2O3 TK0301 0.21 0.73 Ru/ Al2O3 TK0308 0.29 0.62
Ru-Cr/ Al2O3 TK0302 0.41 0.58 Ru-La/ Al2O3 TK0309 0.39 0.58
Ru-Mn/ Al2O3 TK0303 1.06 0.15 Ru-Ti/ Al2O3 TK0311 0.10 1.60
Ru-Fe/ Al2O3 TK0304 0.88 0.20 Ru-V/ Al2O3 TK0310 0.61 0.44
Ru-Ni/ Al2O3 TK0305 1.92 0.79 Ru-Co/ Al2O3 TK0312 3.59 0.03
Ru-Cu/ Al2O3 TK0306 0.24 0.53 Ru-Rh/ Al2O3 TK0314 0.13 1.33
Ru-Zn/ Al2O3 TK0307 7.96 0.65 Ru-Zn/ Al2O3 TK0313 0.14 0.30
Ru-Pd/ Al2O3 TK0315 0.03 0.07
polierte stationäre Aktivität a∞ (siehe Tabelle 20) ermittelt. Sie werden getrennt nach den
beiden untersuchten Serien modifizierter Sol-Gel-Trägerkatalysatoren A und B kurz dis-
kutiert.
Bei den Trägerkatalysatoren der Serie A weisen alle Trägerkatalysatoren mit Zweitme-
tall mit Ausnahme des Ru-Cu/Al2O3-Trägerkatalysators TK0306 eine höhere Desaktivie-
rungskonstante kD als der reine Ru/Al2O3-Katalysator TK0301 auf. Das bedeutet eine
höhere Geschwindigkeit der Anfangsdesaktivierung. Andererseits erreichen die Kataly-
satoren mit dem höheren Wert von kD schneller den stationären Zustand bezüglich der
Aktivität und der Selektivitäten. Die extrapolierte Aktivität a∞ ist im Falle des Mangan-
(TK0303 ) bzw. Eisenkatalysators TK0304 deutlich geringer, für die anderen Katalysatoren
ähnlich dem des entsprechenden Ru/Al2O3-Katalysators TK0301 ohne Zweitmetallzu-
satz. Damit wurde für diese mesoporösen Katalysatoren ermittelt, daß Eisen und Mangan
als Zweitmetallzusatz die Katalysatoraktivität senken, wogegen sie bei den Zweitmetal-
len Chrom, Kupfer und Zink nur wenig niedriger als am reinen Katalysator ist. Im Falle
der Verwendung von Nickel als Zweitmetall wurde sogar eine geringfügig höhere Akti-
vität gefunden. Das könnte damit begründet sein, daß Nickel selbst hydrieraktiv wirkt.
Bei den modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren der Serie B ist die Interpretation der
Konstanten der Desaktivierungsgleichung schwieriger. Vergleicht man zunächst die Grö-
ße der Konstanten des reinen Ru/Al2O3-Katalysators TK0301 der Serie B mit dem von
TK0308 aus Serie A, so stellt man trotz der morphologischen Unterschiede eine gute
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Tabelle 21: Benzol-Umsatzgrade, Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten in der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol an den Ru-Me/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren. mKAT= 0.5 g, T= 353 K,
p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 22 kPa, τ= 300 ms;
Serie A Serie B
Katalysator UB SCHE ACHE Katalysator UB SCHE ACHE
Ru/ Al2O3 TK0301 0.10 0.25 0.03 Ru/ Al2O3 TK0308 0.07 0.45 0.03
Ru-Cr/ Al2O3 TK0302 0.12 0.34 0.04 Ru-La/ Al2O3 TK0309 0.06 0.38 0.02
Ru-Mn/ Al2O3 TK0303 0.05 0.32 0.01 Ru-Ti/ Al2O3 TK0311 0.11 0.34 0.04
Ru-Fe/ Al2O3 TK0304 0.08 0.48 0.04 Ru-V/ Al2O3 TK0310 0.03 0.52 0.01
Ru-Ni/ Al2O3 TK0305 0.10 0.40 0.04 Ru-Co/ Al2O3 TK0312 0.02 0.30 < 0.01
Ru-Cu/ Al2O3 TK0306 0.09 0.43 0.04 Ru-Rh/ Al2O3 TK0314 0.05 0.18 < 0.01
Ru-Zn/ Al2O3 TK0307 0.12 0.40 0.05 Ru-Zn/ Al2O3 TK0313 0.07 0.45 0.03
Ru-Pd/ Al2O3 TK0315 0.28 0 0
Übereinstimmung fest. Durch den Zusatz von Lanthan und Vanadium verändern sich
die Konstanten kD und a∞ kaum. Der mit Zink präparierte mikroporöse Katalysator
TK0313 zeigte zwar eine geringere Desaktivierungsgeschwindigkeit, jedoch auch eine ge-
ringere extrapolierte Aktivität. Im Falle des hydrieraktiven Palladiums als Zweitmetall
ist dieser Sachverhalt noch mehr ausgeprägt. Die geringe Aktivität dieses Katalysators
TK0315 ist erstaunlich. Vermutlich überwiegt aber der Einfluß des Palladiums, welches
erst bei höheren Temperaturen als Ruthenium seine volle Hydrieraktivität entfaltet. Da-
gegen ist Rhodium deutlich aktiver in der Hydrierung von Benzol, was sich in der ge-
ringeren Desaktivierungsgeschwindigkeit und der höheren Aktivität des Ru-Rh/Al2O3-
Katalysators TK0314 im Vergleich zum Ru/Al2O3-Trägerkatalysator TK0308 ohne Zweit-
metallzusatz widerspiegelt. Ein ungewöhnliches Verhalten zeigten der Ru-Co/Al2O3-
Trägerkatalysator TK0312 mit einer sehr schnellen und nahezu vollständigen Desakti-
vierung und der Ru-Ti/Al2O3-Trägerkatalysator TK0311 mit einer langsamen Desakti-
vierung und einer sehr hohen stationären Aktivität. Aus den Untersuchungen zur Des-
aktivierung der mikroporösen Katalysatoren der Serie B läßt sich ableiten, daß sich Zu-
sätze von Lanthan, Titan oder Rhodium auf die Aktivität der Katalysatoren nicht nega-
tiv auswirken, Zusätze von Vanadium und Zink setzen die spezifische Aktivität herab.
Palladium-haltige Ru-Katalysatoren desaktivieren zwar sehr langsam aber dafür nahezu
vollständig. Der mit Kobalt präparierte Katalysator verliert sehr schnell seine katalytische
Aktivität.
Die bei der Untersuchung der modifizierten Ru-Me/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol nach einer Betriebszeit von min-
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destens 12 Stunden (nahezu stationären Zustand) bestimmten Umsatzgrade und
Cyclohexen-Selektivitäten sind in Tabelle 21 auf der vorherigen Seite zusammengestellt.
An den modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren der Serie A wurden mit Ausnahme
des Mn-modifizierten Katalysators Umsatzgrade im Bereich zwischen 8-12 % erzielt.
Zur Ermittlung des vorteilhaftesten Zweitmetalls werden deshalb die Cyclohexen-
Selektivitäten unter Berücksichtigung der berechneten Ausbeute verglichen. Die Un-
tersuchungen an allen mesoporösen modifizierten Trägerkatalysatoren mit Zweitmetall-
zusatz (Serie A) ergaben gegenüber dem Vergleichskatalysator Ru/Al2O3 TK0301 höhere
Cyclohexen-Selektivitäten. Die höchste Cyclohexen-Selektivität wurde am Ru-Fe/Al2O3-
Trägerkatalysator TK0304 mit 48 % gemessen. Die Reihenfolge der Zweitmetalle be-
züglich der Cyclohexen-Selektivitäten lautet: Fe > Cu > Ni≈ Zn > Cr≈ Mn. Berück-
sichtigt man die Unterschiede im Benzol-Umsatz und betrachtet die erreichte Ausbeute
so verschiebt sich die Reihenfolge. Die höchste Ausbeute wurde am Ru-Zn/Al2O3-
Trägerkatalysator TK0307 gemessen. Die Reihenfolge der Zweitmetalle bezüglich der
Ausbeute lautet deshalb: Zn > Cr >Fe≈ Ni≈ Cu » Mn. Die verbesserten Cyclohexen-
Ausbeuten mit Zn-, Ni- und Cu-modifizierten Trägerkatalysatoren stimmen mit den
Ergebnissen aus der Literatur gut überein, etwas überraschend sind die hohe Ausbeute
am Ru-Cr/Al2O3-Trägerkatalysator TK0302 bzw. die hohe Selektivität am Ru-Fe/Al2O3-
Trägerkatalysator TK0304 .
Bei den Untersuchungen der mikroporösen, modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
der Serie B ergaben sich trotz der teilweisen Verwendung von anderen Zweitmetal-
len als in Serie A interessante Zusammenhänge. Mit dem Ru/Al2O3-Trägerkatalysator
TK0308 ohne Zweitmetall wurde bereits eine hohe Cyclohexen-Selektivität von 45 %
bei einem Umsatz von ca. 7 % erzielt. Offenbar wurde durch die Mikroporosität
und die hohe spezifische Oberfläche des Katalysators die Cyclohexen-Selektivität
positiv beeinflußt. Der hohe Wert für die Cyclohexen-Selektivität am Ru/Al2O3-
Trägerkatalysator TK0308 wurde zwar vom V-modifizierten Katalysator TK0310 mit
53 % noch übertroffen, allerdings betrug dabei der Benzol-Umsatz nur etwa 3 %. Am
Ru-Ti/Al2O3-Trägerkatalysator TK0311 wurde eine geringere Selektivität von 34%, je-
doch aufgrund des höheren Benzol-Umsatzes eine verbesserte Ausbeute gegenüber dem
Ru/Al2O3-Trägerkatalysator TK0308 gemessen. Der Ru-Zn/Al2O3-Trägerkatalysator
TK0313 erbrachte die gleiche Selektivität und die gleiche Ausbeute wie der Ru/Al2O3-
Katalysator TK0308 . Der Zusatz der anderen Zweitmetalle ergab niedrigere Werte für die
Umsatzgrade und Selektivitäten. Ein überraschendes Verhalten zeigten die Edelmetall-
Katalysatoren. Der Ru-Rh/Al2O3-Trägerkatalysator TK0314 wies bei einem Umsatz von
6 % eine Cyclohexen-Selektivität von nur 13 % auf, am Ru-Pd/Al2O3-Trägerkatalysator
TK0315 war die Cyclohexen-Bildung sogar vollständig unterdrückt. Offenbar überwog
in diesen Katalysatoren der katalytische Effekt des zweiten Edelmetalles. Dieses Ergebnis
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Tabelle 22: Benzol-Umsatzgrade, Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten in der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol am Ru-Cr/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysator der Serie A TK0302 und an den
Ru-Zn/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren der Serie A TK0307 und B TK0313 bei unterschiedlichen
Wasserstoff-Partialdrucken. mKAT= 0.5 g, T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 22/44 kPa,
τ= 300 ms;
Katalysator pH2 / kPa UB SCHE ACHE
Ru-Cr/Al2O3 (A) TK0302 22 0.12 0.34 0.04
44 0.53 0.14 0.07
Ru-Zn/Al2O3 (A) TK0307 22 0.12 0.40 0.05
44 0.34 0.22 0.08
Ru-Zn/Al2O3 (B) TK0313 22 0.07 0.45 0.03
44 0.50 0.16 0.08
unterstreicht nochmals die herausragende Rolle des Rutheniums bezüglich einer durch
Reaktionsmodifikatoren induzierten Cyclohexen-Bildung. Die Reihenfolge der Zweitme-
talle bezüglich der erzielten Ausbeuten lautet für die mikroporösen Trägerkatalysatoren
Ti > Zn > La > V > Rh >Co » Pd.
Die Wirkung des Zweitmetalles auf Umsatzgrad und Cyclohexen-Selektivität war bei
den mikroporösen, modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren der Serie B nicht so deut-
lich wie bei den mesoporösen Trägerkatalysatoren der Serie A. Dennoch kann insbeson-
dere im Falle der Ti- bzw. Zn-modifizierten mikroporösen Trägerkatalysatoren im Hin-
blick auf die durch Chemisorptionsuntersuchungen gefundene, deutlich verminderte Ru-
Dispersion kein negativer Effekt in der Reaktion abgeleitet werden. Die Tatsache daß
die Zweitmetalle La, V, Co und Rh die Wirkung des Zinks nicht überstiegen, rechtfer-
tigt die Schlußfolgerung, daß letztere Zweitmetalle auch in mesoporösen Ru-Me/Al2O3-
Trägerkatalysatoren nicht effektiver als Zn gewesen wären. Deshalb wurden durch Ver-
gleich der Untersuchungsergebnisse der modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren bei-
der Serien die Zweitmetalle Cr, Ti und Zn als besonders effektiv hinsichtlich ihrer
selektivitäts- bzw. ausbeutesteigernden Wirkung bewertet.
Entsprechend der Ableitungen aus der Reaktionskinetik (Abschnitt 3.3 auf Seite 53) soll-
te durch Erhöhung des Wasserstoff-Partialdrucks unter sonst gleichen Reaktionsbedin-
gungen eine Steigerung der Cyclohexen-Ausbeute möglich sein. Das wurde im Rah-
men der Untersuchungen an den modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren exempla-
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Abbildung 40: Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten als Funktion des Benzol-Umsatzgrades in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru-Zn/Al2O3-Trägerkatalysator TK0307 der Serie A
bei unterschiedlichen Wasserstoff-Partialdrucken. mKAT= 0.5 g, T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa,
pM= 0.33 kPa, pH2 = 22/44 kPa, τ= 66-523 ms;
risch am Ru-Cr/Al2O3-Trägerkatalysator der Serie A TK0302 und an den Ru-Zn/Al2O3-
Trägerkatalysatoren der Serie A TK0307 und B TK0313 geprüft. Das Ergebnis dieser Un-
tersuchungen ist in Form der Umsatzgrade, Selektivitäten und Ausbeuten in Tabelle 22
auf der vorherigen Seite dargestellt. Durch die Erhöhung des Wasserstoff-Partialdruckes
wurde der Benzol-Umsatz überproportional erhöht, während die Cyclohexen-Selektivität
weniger stark zurückging. Als Resultat wurden an diesen drei Trägerkatalysatoren bei Er-
höhung des Wasserstoff-Partialdrucks auf 44 kPa (pH2/pB= 400) Cyclohexen-Ausbeuten
von bis zu 8 % gefunden.
Sehr detailliert wurde der Einfluß des Wasserstoff-Partialdrucks an dem sehr effekti-
ven, mesoporösen Ru-Zn/Al2O3-Trägerkatalysator TK0307 (Serie A) bei unterschiedli-
chen Kontaktzeiten untersucht. Das Ergebnis dieser Untersuchungen ist in Form des
Selektivitäts-Umsatz bzw. Ausbeute-Umsatz-Zusammenhanges in Abbildung 40 darge-
stellt. Die Cyclohexen-Selektivitäten nahmen reziprok mit zunehmendem Umsatz ab. Au-
ßer bei sehr kleinen Umsatzgraden wurden beim höheren H2-Partialdruck von 44 kPa
auch höhere Cyclohexen-Selektivitäten gemessen. So betrug bei einem Umsatz von 20 %
die Cyclohexen-Selektivität bei einem H2-Partialdruck von 22 kPa ca. 26 %, bei einem
H2-Partialdruck von 44 kPa dagegen 31 %. Die Cyclohexen-Ausbeute zeigte als Funkti-
on des Umsatzes ein ausgeprägtes Maximum bei mittleren Umsatzgraden zwischen 30
bis 50 %. Aus der Darstellung wird deutlich, daß die Ausbeute an Cyclohexen bei dem
höheren H2-Partialdruck von 44 kPa über den gesamten Umsatzbereich, mit Ausnahme
sehr kleiner, bzw. sehr großer Benzol-Umsatzgrade deutlich höher ist als beim niedrige-
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ren H2-Partialdruck von 22 kPa. Die maximal erreichbare Cyclohexen-Ausbeute beträgt
5 % für einen H2-Partialdruck von 22 kPa bei einen Benzol-Umsatzgrad von 20 % und
8% für einen H2-Partialdruck von 44 kPa bei einem Benzol-Umsatzgrad von 50 %. Letz-
teres ist der höchste Wert für die Cyclohexen-Ausbeute, der in den Untersuchungen zur
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an Ruthenium-Trägerkatalysatoren gemes-
sen wurden. Die Tatsache, daß es sich um stationäre, d.h. über mehrere (bis zu 20-60)
Betriebsstunden konstante Werte handelt, macht die Ergebnisse auch gegenüber den bis-
herigen Literaturangaben zur partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol herausragend
und unterstreicht das Potential von modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren für diese
Reaktion.
4.2.3 Untersuchungen an Schalenkatalysatoren
Einige Ergebnisse grundlegenderer Untersuchungen zur partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol an Ru(-ZnO)/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren wurden bereits im
Abschnitt 4.2.1 auf Seite 91 vorgestellt und diskutiert. Mit Hilfe von Schalenkatalysatoren
wurden Untersuchungen zur Ermittlung eines geeigneten Reaktionsmodifikators, zur
Aktivierung und zum Betriebszeitverhalten in der partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol durchgeführt. Durch die Verwandtschaft der Schalenkatalysatoren mit den
Aluminium-Waferkatalysatoren konnten die Herstellungsbedingungen für aktive und
selektive Katalysatoren durch Untersuchungen an Schalenkatalysatoren optimiert und
anschließend auf die Herstellung der Waferkatalysatoren übertragen werden. Deshalb
waren die Untersuchungen an den Schalenkatalysatoren sehr wichtig zur Vorbereitung
der Untersuchungen der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol in Mikrostruktur-
Reaktoren.
Einfluß der Katalysatorpräparation und -aktivierung auf Umsatzgrad und
Selektivität
In Tabelle 23 auf der nächsten Seite sind die gefundenen Umsatzgrade und Selektivi-
täten in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an Ru/Al2O3/Al-Schalenkata-
lysatoren, welche mit verschiedenen Vorläufern bzw. Lösungsmitteln imprägniert wor-
den waren, zusammengestellt. Bei der Untersuchung des mittels RuCl3 imprägnierten
Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysators SKAl02 in der partiellen Gasphasenhydrierung von
Benzol in Gegenwart von Methanol als Reaktionsmodifikator wurde nur ein sehr ge-
ringer Umsatzgrad und auch eine nur geringe Cyclohexen-Selektivität festgestellt. Das
Halogenid war demnach als Vorläufer zur Herstellung von Schalenkatalysatoren unge-
eignet. Ein etwas höherer Umsatzgrad und eine deutliche Cyclohexen-Bildung wurde
110
4.2 Partielle Gasphasenhydrierung von Benzol in Schüttgutreaktoren
am Schalenkatalysator SKAl07 festgestellt, welcher durch Imprägnierung in einer Lö-
sung von Ru(acac)3 in Tetrahydrofuran hergestellt worden war. Die besten Ergebnisse
bezüglich einer sicher messbaren Ausbeute an Cyclohexen wurden in diesen Vorunter-
suchungen an den Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren SKAl08 und SKAl09 festgestellt.
Dabei schien die Imprägnierung mit dem Nitrosylnitrat gegenüber der Verwendung des
Acetylactetonats noch etwas vorteilhafter zu sein.
Tabelle 23: Ergebnisse der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an unterschiedlich imprägnierten
Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren in Gegenwart von Methanol. mKAT= 5 g, p= 110 kPa, T= 353 K, pB=0.11
kPa;
Katalysator Imprägnierung pM pH2 V˙ τ UB SCHE ACHE
kPa kPa l·h−1 ms
SKAl02 HAL 0.33 22 6 155 ¿ 0.01 0.02 0
SKAl07 ACF 0.33 44 6 155 0.01 0.50 <0.01
SKAl08 ACT 0.33 44 6 155 0.09 0.39 0.04
SKAl09 NIT 0.33 44 6 155 0.15 0.28 0.04
Eine weitere, wichtige Frage die in entsprechenden Untersuchungen beantwortet wurde,
war die nach einer geeigneten Aktivierung der hergestellten Schalenkatalysatoren. Bei
der Katalysatorpräparation wurde als abschließender Schritt eine Kalzination der grünen
Katalysatoren in Luft durchgeführt. Dabei wurde die Kalzinationstemperatur wegen der
Flüchtigkeit des RuO2 jedoch auf 573 K beschränkt. Vor dem Beginn von Hydrierversu-
chen wurde eine Reduktion der Katalysatoren im Wasserstoff-Strom durchgeführt, um
die bei der Kalzination gebildeten oxidierten Ruthenium-Spezies in den metallischen Zu-
stand zu überführen. Untersuchungen von ausgewählten Ru-Katalysatoren in der tempe-
raturprogrammierten Reduktion mit Wasserstoff zeigten ein einziges charakteristisches
Reduktionssignal zwischen 383 bis 423 K. Deshalb erschien eine Reduktionstemperatur
von 473 K zur Aktivierung der Schalenkatalysatoren ausreichend zu sein. Durch Tests in
der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol wurde in Übereinstimmung mit Ergeb-
nissen aus der Literatur (vgl. Abschnittt 2.2.5 auf Seite 35) festgestellt, daß eine höhere
Reduktionstemperatur von 673 K zu einer verminderten Cyclohexen-Bildung führt. Die
Cyclohexen-Bildung konnte dagegen wieder gesteigert werden, nachdem der Katalysator
in Luft bei 573 K oxidativ behandelt und anschließend die Reduktion bei der niedrigeren
Temperatur von 473 K durchgeführt wurde. Diese Ergebnisse bestätigten die Richtigkeit
der Entscheidung zur Vorgehensweise bei der Katalysatoraktivierung und -reaktivierung.
Die Abhängigkeit der Cyclohexen-Bildung von der Reduktionstemperatur wird als Hin-
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Abbildung 41: Benzol-Umsatzgrade, spezifische Aktivitäten und Cyclohexen-Selektivitäten in der partiel-
len Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl03 in Abhängigkeit von
der Betriebszeit. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 44 kPa, τ= 120 ms;
weis darauf gewertet, daß möglicherweise partiell oxidierte Ruthenium-Spezies auf der
Oberfläche der Katalysatoren die Bildung von Cyclohexen begünstigen.
Betriebszeitverhalten und Reaktivierung der Schalenkatalysatoren
Anhand des Betriebszeitverhaltens der Schalenkatalysatoren bei der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol in Gegenwart von Methanol als Reaktionsmodifikator
(vgl. Abbildung 31 auf Seite 95), ergab sich die Forderung nach einer Möglichkeit zur
Reaktivierung der Katalysatoren, damit bei verschiedenen Hydrierexperimenten unter
Variation der Reaktionsbedingungen vergleichbare Ausgangszustände des Katalysators
vorliegen. Die Fragestellung war im Hinblick auf spätere Untersuchungen der partiel-
len Gasphasenhydrierung von Benzol in Mikrostruktur-Reaktoren von Bedeutung, da
der dort eingesetzte Wandkatalysator nicht ohne weiteres ersetzt werden kann. In Vor-
untersuchungen an Schüttgutkatalysatoren hatte sich gezeigt, daß eine zwischen den Ex-
perimenten durchgeführte Wasserstoffbehandlung zur Reaktivierung der Katalysatoren
allein nicht ausreichend ist. Es wurde deshalb eine Behandlungssequenz geprüft, welche
eine Reoxidation in Luft und anschließende Reduktion mit Wasserstoff beinhaltete (vgl.
Abschnitt A.2.4 auf Seite 165). Die Temperatur der Katalysatoroxidation wurde dabei mit
573 K wie bei der Kalzination der Katalysatoren gewählt. Dabei wurde die Bildung von
nicht näher quantifizierten Mengen Kohlendioxid beobachtet, was auf die Oxidation von
organischen Adsorbaten hindeutet. Die anschließende Reduktion erfolgte bei 473 K. Nach
der Abkühlung der Katalysatoren im Wasserstoff-Strom auf Reaktionstemperatur konnte
ein neuer Hydrierversuch gestartet werden.
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Tabelle 24: Gegenüberstellung von Ergebnissen der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an
Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren, welche mit unterschiedlichen Anodisierverfahren hergestellt wurden.
(KAT= 5 g, p= 110 kPa, T= 353 K, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 44 kPa, V˙= 6 l/h;
Katalysator SKAl01 SKAl08 SKAl03
Anodisierverfahren GS GX GP
spez. Oberfläche / m2/g 2.7 0.9 0.1
Schalendicke / µm 30 35 27
τ / ms 133 155 120
UB 0.20 0.09 0.05
aS / µmol·g−1Ru ·s−1 10 26 43
SCHE 0.20 0.39 0.51
ACHE 0.04 0.04 0.03
In Abbildung 41 auf der vorherigen Seite ist als Beispiel für Reproduktionsuntersu-
chungen das Betriebszeitverhalten bezüglich des Umsatzgrades, der spezifischen Akti-
vität und der Selektivitäten am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl03 in der partiel-
len Gasphasenhydrierung von Benzol in drei aufeinander folgenden Versuchen mit zwi-
schenzeitlich durchgeführter Reaktivierung dargestellt. Man erkennt das nahezu gleiche
Einlaufverhalten in den einzelnen Messungen. Das wird als Hinweis darauf gewertet,
daß der Schalenkatalysator durch die angewendete Oxidations-Reduktions-Sequenz nä-
herungsweise vollständig regeneriert wurde. Die Geschwindigkeit der Desaktivierung
war in allen Versuchen nahezu gleich, während die stationäre Aktivität, bzw. die Umsatz-
grade und Selektivitäten geringfügig differierten. Während in der Untersuchung des fri-
schen Katalysators eine Cyclohexen-Selektivität von 50 % bei einem Umsatz von 4.5 %
gemessen wurde, betrug der Umsatz nach der Regenerierung 5.5-6 %, die Aktivität war
damit etwas höher als im ersten Lauf. Die Cyclohexen-Selektivität betrug dagegen noch
42-43 %. Nach einer weiteren Reaktivierung wurden diese Werte im Rahmen der Meß-
genauigkeit wieder erreicht, was für eine sehr gute Reproduzierbarkeit der Ergebnisse
spricht.
Einfluß der Porentextur auf Umsatzgrad und Selektivität
In Tabelle 24 sind Umsatzgrad, spezifische Aktivität sowie Cyclohexen-Selektivität und -
Ausbeute an drei ausgewählten Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren gegenübergestellt,
welche sich durch das zur Bildung der Oxidschale angewendete Verfahren der an-
odischen Oxidation unterschieden. Zunächst wurde festgestellt, daß der beobachtete
Umsatzgrad von Benzol an den Schalenkatalysatoren entsprechend den spezifischen
113
4. Ergebnisse und Diskussion
Tabelle 25: Gegenüberstellung von Ergebnissen der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an
Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren vom GP-Typ mit unterschiedlicher Schalendicke.
mKAT= 5 g, p= 110 kPa, T= 353 K, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 44 kPa, V˙= 6 l/h;
Katalysator SKAl04 SKAl05 SKAl06
Anodisierdauer/ h 3 5 7
spez. Oberfläche / m2/g 0.4 0.5 0.6
Schalendicke / µm 10 15 29
τ / ms 66 111 155
UB 0.06 0.04 0.06
aS / µmol·g−1Ru ·s−1 61 43 21
SCHE 0.48 0.47 0.48
ACHE 0.03 0.02 0.03
Oberflächen am GS-Typ deutlich höher war als an beiden anderen Schalenkatalysatoren.
Der beobachtete Benzol-Umsatzgrad änderte sich demnach entsprechend der spezifi-
schen Oberfläche der Schalenkatalysatoren in der Reihenfolge UB: GS > GX > GP. Über-
raschend ergab sich jedoch, daß die spezifische Aktivität, d.h. die Geschwindigkeit der
Benzol-Umsetzung bezogen auf die Ru-Beladung der Schalenkatalysatoren ein umge-
kehrtes Verhalten aufwies. Demnach wiesen die in Phosphorsäure hergestellten Schalen-
katalysatoren die höchsten berechneten Aktivitätswerte auf (as: GP > GX > GS). Auch
bezüglich der Cyclohexen-Selektivitäten wurden unterschiedliche Werte gefunden. Die-
se war mit etwa 50 % am Schalenkatalysator SKAl03 vom GP-Typ am höchsten und fiel
in der Reihenfolge SCHE: GP > GX > GS. Aufgrund des unterschiedlichen Umsatzgra-
des und der bekannten starken Abhängigkeit der Cyclohexen-Selektivität von diesem,
konnte daraus jedoch keine generelle Schlußfolgerung abgeleitet werden, ob die Schalen-
katalysatoren vom GP-Typ für die Cyclohexen-Bildung besser geeignet sind als die ande-
ren Typen. Für die experimentellen Untersuchungen am besten geeignet erschienen die
Schalenkatalysatoren vom GX-Typ, da an diesen bei moderatem Benzol-Umsatzgrad gut
meßbare Cyclohexen-Selektivitäten erreicht werden konnten.
Einige weitere Untersuchungen an den Schalenkatalysatoren vom GP-Typ wurden durch-
geführt, um den Einfluß der Porenlänge auf Umsatzgrad und Selektivität zu ermitteln. In
Tabelle 25 sind die Ergebnisse der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an den
Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren zusammengefaßt, welche mit dem Phosphorsäure-
Verfahren anodisiert und zur katalytischen Aktivierung in einer Alkoxid-modifizierten
Imprägnierlösung getränkt worden waren. Die eingetragenen Schalenkatalysatoren un-
terscheiden sich dabei hinsichtlich der Dicke der Oxidschale und damit der Porenlänge.
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Darüber hinaus ist die spezifische Oberfläche dieser Schalenkatalysatoren durch die Trän-
kung in der Alkoxid-modifizierten Imprägnierlösung größer als die des Schalenkatalysa-
tors SKAl03 (vgl. Tabelle 24 auf Seite 113). Überraschend wurde jedoch gefunden, daß
sich weder Benzol-Umsatzgrad, spezifische Aktivität und Cyclohexen-Selektivität ent-
sprechend der Erhöhung der spezifischen Oberfläche verhielten und auch die Porenlän-
ge schien, trotz deutlicher Unterschiede in der resultierenden Kontaktzeit, keinen Einfluß
auf diese Größen zu haben. Das läßt die Schlußfolgerung zu, daß der überwiegende Teil
der Benzol-Umsetzung an der äußeren Oberfläche der Schalenkatalysatoren stattfindet
und somit nicht, oder nur sehr wenig, von der Porenlänge sowie Modifikationen inner-
halb der Oxidschale (z.B. durch die Einlagerung von Al2O3 durch Tränkung in Alkoxid-
modifizierter Imprägnierlösung) beeinflußt wird.
Einfluß der Zinkimmobilisierung auf Umsatzgrad und Selektivität
Der Einfluß der zusätzlichen Immobilisierung von Zink neben Ruthenium in der Oxid-
schale der Schalenkatalysatoren auf Benzol-Umsatzgrad und Cyclohexen-Selektivität ist
anhand des Selektivitäts- bzw. Ausbeute-Umsatzverhaltens aus entsprechenden Ver-
gleichsuntersuchungen der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an den Schalen-
katalysatoren SKAl08 und SKAl10 in Abbildung 42 auf der nächsten Seite dargestellt.
In diesen Untersuchungen konnte das Selektivitäts- und Ausbeute-Umsatzverhalten der
Schalenkatalysatoren SKAl08 und SKAl10 durch Variation der Kontaktzeit über nahe-
zu den gesamten Umsatzbereich verfolgt werden. Sowohl bei sehr geringen als auch
sehr hohen Benzol-Umsatzgraden sind keine Unterschiede bezüglich der Cyclohexen-
Selektivität und -Ausbeute zu erkennen. Bei mittleren Umsatzgraden von 10-70 % wird
der Einfluß der zusätzlichen Zink-Immobilisierung sehr deutlich. In diesem Bereich sind
die Cyclohexen-Selektivitäten am Zn-modifizierten Schalenkatalysator SKAl10 größer als
am Zn-freien Schalenkatalysator SKAl08 . Daraus ergeben sich auch Unterschiede bezüg-
lich des Maximums der Cyclohexen-Ausbeute. So beträgt das Maximum der Cyclohexen-
Ausbeute am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 etwa 4.5 % bei einem Umsatz-
grad von 25 %. Dagegen wird am Ru-ZnO/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl10 das
Maximum der Cyclohexen-Ausbeute mit ca. 6.8 % bei einem Umsatzgrad von 30 % be-
stimmt.
Damit konnte auch für die Schalenkatalysatoren die selektivitätssteigernde Wirkung ei-
ner Immobilisierung von ZnO neben Ruthenium auf der Katalysatoroberfläche nachge-
wiesen werden, ohne das gezielte Versuche zur Bestimmung des optimalen Verhältnisses
Zn/Ru durchgeführt wurden. Eine Aussage zum Wirkmechanismus von ZnO kann aus
den Untersuchungen an modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren und Schalenkataly-
satoren nicht direkt abgeleitet werden. Aus Untersuchungen zur Charakterisierung der
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Abbildung 42: Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten als Funktion des Benzol-Umsatzgrades in
der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an den Ru(-ZnO)/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren
SKAl08 (ohne Zn-Beladung) und SKAl10 (mit Zn-Beladung). T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa,
pM= 0.33 kPa, pH2 = 22 kPa, τ= 298-1200 ms;
katalytisch aktiven Spezies (vgl. Abschnitt 4.1.2.1 auf Seite 76) ist bekannt, daß ZnO ne-
ben metallischem Ruthenium auf der Katalysatoroberfläche vorliegt. Da die spezifische
Aktivität der Katalysatoren durch die Zn-Immobilisierung nicht oder nur wenig beein-
flußt wird, kann vermutet werden, daß ZnO die Adsorption von Benzol und Wasserstoff
nicht beeinträchtigt. Aus dieser phänomenologischen Betrachtung wird abgeleitet, daß
durch ZnO die Geschwindigkeit der Hydrierung des Intermediats Cyclohexen herabge-
setzt wird.
In den Untersuchungen der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol in Schüttgutre-
aktoren wurde eine ganze Reihe unterschiedlicher Katalysatoren eingesetzt und der Ein-
fluß von Eigenschaften der Katalysatoren, sowie Reaktionsparametern auf Umsatzgrad
und Cyclohexen-Selektivität geprüft. Damit wurden die Grundlagen geschaffen, diese
schwierige Reaktion auch in den Mikrostruktur-Reaktoren erfolgreich durchzuführen. Im
folgenden Abschnitt sind die Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung von
Benzol in den Mikrostruktur-Reaktoren dargestellt.
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4.3 Partielle Gasphasenhydrierung von Benzol in
Mikrostruktur-Reaktoren
4.3.1 Untersuchungen an Mikrostruktur-Reaktoren
mit Edelstahl-Waferkatalysatoren
Die Mikrostruktur-Reaktoren mit Edelstahl-Waferkatalysatoren MSR_WKSS01 und
MSR_WKSS02 wurden hinsichtlich ihres Potentials zu Bildung von Cyclohexen in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol untersucht. Eine Zusammenfassung von
Ergebnissen der Untersuchungen an beiden Reaktoren ist in Tabelle 26 auf der nächsten
Seite gegeben. Es wurde an beiden Mikrostruktur-Reaktoren die Bildung von Cyclohexen
festgestellt. Durch die Variation der Reaktionsparameter konnten die bereits an Schütt-
gutkatalysatoren beobachteten Trends auch für diese Mikrostruktur-Reaktoren bestätigt
werden. Der Benzol-Umsatzgrad bzw. die spezifische Aktivität wiesen die erwartete
überproportionale Abhängigkeit vom Wasserstoff-Partialdruck (Versuche 1-4) auf. Durch
die Veränderung dieses Parameters konnte aber auch die Cyclohexen-Selektivität stark
beeinflußt werden. Eine Steigerung der Methanol-Konzentration hatte ebenfalls Ein-
fluß auf die spezifische Aktivität der Mikrostruktur-Reaktoren und die Bildung von
Cyclohexen (Versuche 1, 7, 8 sowie 9 und 14). Bei einer Veränderung der Kontakt-
zeit blieb dagegen die spezifische Aktivität nahezu konstant und es änderten sich nur
Benzol-Umsatzgrad und Cyclohexen-Selektivität entsprechend den anderen äußeren
Bedingungen (9-12 und 13-16).
Um den Einfluß der zusätzlichen Immobilisierung von ZnO neben Ru im Katalysator zu
demonstrieren wurden in Abbildung 43 auf Seite 119 das unter vergleichbaren Reaktions-
bedingungen beobachteten Selektivitäts-Umsatz bzw. Ausbeute-Umsatz-Verhalten der
beiden Mikrostruktur-Reaktoren MSR_WKSS01 und MSR_WKSS02 gegenübergestellt.
Der Ru-ZnO/Al2O3/SS-Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKSS02 wies unter vergleichba-
ren Bedingungen (siehe auch 6 und 9 in Tabelle 26 auf der nächsten Seite) eine höhere
spezifische Aktivität und bei vergleichbarem Benzol-Umsatz eine höhere Cyclohexen-
Selektivität als der entsprechende ZnO-freie Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKSS01 auf.
Das führte zu einem deutlichen Unterschied im Ausbeute-Umsatzverhalten, wobei das
Maximum der Cyclohexen-Ausbeute am Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKSS02 nicht nur
einen höheren Betrag aufweist, sondern auch zu höheren Benzol-Umsatzgraden verscho-
ben ist. Damit wird deutlich, daß die zusätzliche Immobilisierung von Zink zu einer
deutlichen Leistungssteigerung der Mikrostruktur-Reaktoren bezüglich der Cyclohexen-
Bildung beiträgt.
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Um die erzielten Umsatzgrade und Selektivitäten, die an den Edelstahl-Mikrostruktur-
Reaktoren gefunden wurden, besser einordnen zu können, sind in Abbildung 44 auf der
nächsten Seite Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten als Funktion der Kon-
taktzeit in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKSS02 denen am Schüttgutreaktor in Untersuchungen des modifizierten Sol-
Gel-Trägerkatalysators TK0307 (hier bezeichnet als SGR_TK0307 ) gegenübergestellt. Der
Benzol-Umsatzgrad und damit auch die spezifische Aktivität am Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKSS02 sind höher als die am Schüttgutreaktor mit dem modifizierten Sol-Gel-
Trägerkatalysator, jedoch ist die Cyclohexen-Selektivität am Mikrostruktur-Reaktor deut-
lich niedriger als am Schüttgutreaktor. Die Ursache dafür wird in texturellen Unterschie-
den der Al2O3-Beschichtung der Wafer WKSS02 im Mikrostruktur-Reaktor im Vergleich
zum modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysator TK0307 vermutet.
Tabelle 26: Zusammenfassende Ergebnisse der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an den
Mikrostruktur-Reaktoren MSR_WKSS01 und MSR_WKSS02 (vgl. Tabelle 16 auf Seite 87). p= 110 kPa,
T= 353 K, pB= 0.11 kPa, V˙= 6-20 l/h;
Versuch pM pH2 V˙/ τ UB aS SCHE ACHE
kPa kPa l·h−1 ms µmol·g−1Ru ·s−1
MSR_WKSS01
1 0.33 44 6.0 372 0.63 7.5 0.02 0.01
2 q 33 q q 0.32 3.8 0.06 0.02
3 q 22 q q 0.08 0.9 0.20 0.02
4 q 11 q q 0.03 0.4 0.35 0.01
5 0.33 22 9.0 250 0.05 0.9 0.30 0.02
6 q q 12.0 185 0.03 0.7 0.35 0.01
7 0.55 44 6.0 372 0.20 2.4 0.16 0.03
8 0.88 q 6.0 372 0.07 0.8 0.27 0.02
MSR_WKSS02
9 0.33 22 11.8 190 0.20 1.9 0.14 0.03
10 q q 13.4 166 0.16 1.7 0.16 0.03
11 q q 15.4 145 0.14 1.7 0.17 0.02
12 q q 19.1 117 0.12 1.8 0.21 0.03
13 0.88 22 9.4 237 0.15 1.1 0.20 0.03
14 q q 11.7 191 0.12 1.1 0.23 0.03
15 q q 14.3 156 0.10 1.2 0.25 0.03
16 q q 27.5 81 0.06 1.3 0.35 0.02
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Abbildung 43: Gegenüberstellung der Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten als Funktion des
Benzol-Umsatzgrades in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an den Ru(-ZnO)/Al2O3/SS-
Mikrostruktur-Reaktoren MSR_WKSS01 und MSR_WKSS02 . T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa,
pM= 0.33 kPa, pH2 = 22 kPa, τ= 117-250 ms;
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Abbildung 44: Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten als Funktion der Kontaktzeit
in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru-ZnO/Al2O3/SS-Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKSS02 und am Schüttgutreaktor mit Ru-ZnO/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysator SGR_TK0307 .
T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 22 kPa, τ= 117-250 ms;
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Die durch Sol-Gel-Beschichtungen aktivierten Edelstahl-Filtergewebe stellen dennoch
ein interessantes Material für den Aufbau von strukturierten Katalysatorpackungen dar.
Durch die Ergebnisse wurde gezeigt, daß die Trägerschichtbildung durch Tauchbeschich-
tung in Metalloxid-Solen eine Möglichkeit darstellt, hochporöse Katalysatorschichten auf
temperatur- und korrosionsbeständigen Substraten zu erzeugen. Diese Beschichtungs-
technik könnte insbesondere in solchen Fällen Einsatz finden, bei denen kein Aluminium
als Konstruktionsmaterial für den Reaktor verwendet werden kann und man deshalb
die anodische Oxidation zur Trägerschichtbildung nicht einsetzen kann. Das gilt ins-
besondere für Reaktionen im Temperaturbereich oberhalb 400 °C oder in alkalischen
Medien. Letzteres ist in den vorliegenden Untersuchungen dieser Arbeit zur partiel-
len Gasphasenhydrierung von Benzol nicht gegeben, jedoch könnte bei der Durchfüh-
rung der Benzolhydrierung in flüssiger Phase ein alkalisches Reaktionsmedium zugegen
sein. Deshalb stellen die Studien an Mikrostruktur-Reaktoren mit Edelstahl-Filtergewebe
eine Vorleistung für die Durchführung der Flüssigphasenhydrierung von Benzol in
Mikrostruktur-Reaktoren dar.
Die an den Mikrostruktur-Reaktoren aus Edelstahl-Filtergewebe erreichten Cyclohexen-
Selektivitäten in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol waren nicht so hoch wie
die an Ru(-ZnO)/Al2O3/Al-Mikrostruktur-Reaktoren, welche durch Anwendung der an-
odischen Oxidation und nachfolgende Imprägnierschritte hergestellt worden waren. Die
wesentlichsten Ergebnisse der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an diesen
Mikrostruktur-Reaktoren sind im folgenden Abschnitt zusammengefaßt.
4.3.2 Untersuchungen an Mikrostruktur-Reaktoren
mit Aluminium-Waferkatalysatoren
Betriebszeit-Verhalten der Mikrostruktur-Reaktoren
In Abbildung 45 auf der nächsten Seite ist das Betriebszeitverhalten, d.h. Benzol-
Umsatzgrade, spezifische Aktivitäten und Cyclohexen-Selektivitäten als Funktion der Be-
triebszeitin Untersuchungen am Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl01 bei unterschied-
lichen Methanol-Partialdrucken dargestellt. Der Rückgang des Benzol-Umsatzgrades
zu Beginn der Betriebszeit war umso schneller und größer, je höher der Methanol-
Partialdruck war. Gegenläufig zum Rückgang des Benzol-Umsatzes erfolgte der Anstieg
der Cyclohexen-Selektivität zunächst schnell und danach immer langsamer. Die statio-
näre Selektivität war umso größer, je höher der Methanol-Partialdruck war. Auch im
Falle des Mikrostruktur-Reaktors MSR_WKAl01 lassen sich die gemessenen Umsatzver-
läufe mit einer Formalkinetik 2. Ordnung beschreiben. Die entsprechenden Parameter
zur Beschreibung der Desaktivierung entsprechend Gleichung Gl. 15 auf Seite 59 sind in
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Abbildung 45: Benzol-Umsatzgrade, spezifische Aktiviäten und Cyclohexen-Selektivitäten in der partiel-
len Gasphasenhydrierung von Benzol im Ru/Al2O3/Al-Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl01 in Ab-
hängigkeit von der Betriebszeit bei unterschiedlichen Methanol-Partialdrucken. T= 353 K, p= 110 kPa,
pB= 0.11 kPa, pM= var., pH2 = 44 kPa, τ= 333 ms;
Tabelle 27 zusammengestellt. Die Geschwindigkeitskonstante kD stieg mit zunehmen-
dem Methanol-Partialdruck an, während die stationäre Akivität a∞ mit wachsendem
Methanol-Partialdruck sank. Der Anstieg der Desaktivierungskonstanten und das Absin-
ken der stationären Aktivität erfolgen dabei proportional zur Änderung des Methanol-
Partialdrucks.
In Abbildung 46 auf der nächsten Seite ist das Betriebszeitverhalten der Mikrostruktur-
Reaktoren MSR_WKAl01 und MSR_WKAl02 gegenübergestellt. Beide Mikrostruktur-
Reaktoren waren vollkommen baugleich und unterschieden sich nur durch die zusätz-
liche Immobilisierung von Zink im Falle des MSR_WKAl02 . Deshalb geht aus Abbil-
dung 46 auf der nächsten Seite hervor, wie sich die zusätzliche Immobilisierung von
Zink auf das Betriebszeitverhalten der Mikrostruktur-Reaktoren auswirkte. Durch den
Zusatz von Zinkoxid wuchsen sowohl der Benzol-Umsatz, aber noch viel deutlicher
die Cyclohexen-Selektivität an. Dabei wurde das generelle Desaktivierungsverhalten
des Mikrostruktur-Reaktors aber nicht wesentlich verändert. Damit wurde gezeigt, daß
Tabelle 27: Konstanten der formalen hyperbolischen Desaktivierungsbeziehung für die partielle Gas-
phasenhydrierung von Benzol im Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl01 bei unterschiedlichen Methanol-
Partialdrucken. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33, 0.55, 0.88 kPa, pH2 = 44 kPa, τ= 333 ms;
pM / kPa 0.33 0.55 0.88
kD / gRu/µmol 1.6 3.6 6.0
a∞ / µmol/gRu·s 3.1 2.2 0.9
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Abbildung 46: Bnezol-Umsatzgrade, spezifische Aktivitäten und Cyclohexen-Selektivitäten als Funkti-
on der Betriebszeit in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol in den Mikrostruktur-Reaktoren
MSR_WKAl01 und MSR_WKAl02 . T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 44 kPa,
τ= 333 ms;
die zusätzliche Immobilisierung von Zink vorteilhaft bezüglich der Cyclohexen-Bildung
nicht nur an Träger- und Schalenkatalysatoren, sondern auch im Falle der Mikrostruktur-
Reaktoren aus Aluminium-Wafern ist.
Detailliertere Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol wur-
den an den Mikrostruktur-Reaktoren MSR_WKAl01 und MSR_WKAl02 nicht durch-
geführt, sondern dazu der Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 verwendet. Basierend
auf den Erfahrungen, welche mit den Mikrostruktur-Reaktoren MSR_WKAl01 und
MSR_WKAl02 gesammelt wurden, waren die anodisch oxidierten Wände der Mi-
krokanäle des Mikrostruktur-Reaktors MSR_WKAl03 mit Ruthenium und Zink bela-
den worden. Die Beobachtung des Desaktivierungsverhaltens des Ru-ZnO/Al2O3/Al-
Mikrostruktur-Reaktors MSR_WKAl03 erfolgte bis zu einer Betriebszeit von 60 Stunden
(Abbildung 47 auf der nächsten Seite). Der Benzol-Umsatz ging dabei von 100 % auf we-
niger als 30 % zurück. Die Cyclohexen-Selektivität stieg demgegenüber in den ersten 10
Betriebsstunden zunächst bis auf ca. 9 % an, in den folgenden 50 Betriebsstunden stieg
sie weiter bis auf 11-12 % an. Der überwiegende Teil des Benzols wurde zu Cyclohexan
umgesetzt. Die Selektivität zu Nebenprodukten (Isomere des Cyclohexans, z.B. Methyl-
cyclopentan) betrug 2-4 %.
Die gezeigten Beispiele belegen die allgemein gültige Feststellung, daß alle Typen von
Ru-Katalysatoren und auch die Mikrostruktur-Reaktoren in der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol ein Desaktivierungsverhalten aufweisen, das sich wie vermutet,
mit einem formalkinetischen Ansatz 2. Ordnung beschreiben läßt. Höhere Konzentratio-
nen des Reaktionsmodifikators Methanol führen zu einem Anstieg der Desaktivierungs-
konstanten kD und zu einer geringeren stationären Aktivität a∞. Anhand des vermuteten
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Abbildung 47: Benzol-Umsatzgrade, spezifische Aktivitäten und Cyclohexen-Selektivitäten in der partiel-
len Gasphasenhydrierung von Benzol im Ru-ZnO/Al2O3/Al-Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 in Ab-
hängigkeit von der Betriebszeit. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 22 kPa, τ= 1396 ms;
Desaktivierungsmechanismus durch Bildung von Depositen läßt sich vermuten, daß der
Reaktionsmodifikator Methanol Adsorptionsplätze von aktiven Wasserstoffspezies bzw.
Metallzentren, welche die Dissoziation von Wasserstoff bewirken, blockiert. Die überla-
gerte Desaktivierung der Ru-Katalysatoren während der Hydrierversuche stellte ein Pro-
blem bei der Ermittlung von diskreten und repräsentativen Werten der Umsatzgrade und
Selektivitäten für einen gegebenen Katalysator und Satz von Reaktionsparametern dar. Es
wurde festgelegt, nach dem Ende der ersten Einlaufphase, wenn sich die Werte für Um-
satz und Selektivität nur noch wenig änderten, den Reaktionsverlauf als quasi stationär
zu betrachten und die so gemessenen Umsätze und Selektivitäten für weiterführende Be-
trachtungen heranzuziehen. Das war in den meisten Untersuchungen nach ca. 10 Stunden
der Fall.
Die kontinuierliche Änderung der Umsatzgrade und Selektivitäten während der Des-
aktivierung kann aber auch als Vorteil angesehen werden, weil man auf diese Weise
zu Selektivtäts-Umsatz-Zusammenhängen gelangt ohne eine Variation der Kontaktzeit
durchzuführen. In Abbildung 48 auf der nächsten Seite ist eine solche Selektivitäts-
Umsatz-Beziehung für eine Untersuchung der partiellen Gasphasenhydrierung von Ben-
zol im Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 dargestellt. Dabei wurde zum einen die
Selektivitäts-Umsatz-Kurve eingezeichnet, die sich direkt aus dem Desaktivierungsver-
halten des Mikrostruktur-Reaktors ergab. Zusätzlich wurden die Wertepaare für Umsatz-
grade und Selektivitäten eingetragen, die durch die Veränderung der Verweilzeit des
Fluides im Reaktor als quasi stationäre Werte ermittelt wurden. Es wird deutlich, daß
alle Selektivitäts-Werte einen einheitlichen Kurvenzug wiedergeben. Es ist deshalb mög-
lich, auf die Bestimmung von diskreten U-S-Werten durch Mittelung oder Extrapolation
zu verzichten und anstelle davon das aus der Desaktivierung resultierende Selektivitäts-
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Abbildung 48: Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten als Funktion des Benzol-Umsatzgrades
in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol im Ru-ZnO/Al2O3/Al-Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKAl03 . T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 22 kPa, τ= 491-1431 ms;
Umsatz-Diagramm zu betrachten. Man kann dann anhand des Kurvenverlaufes die
Selektivität für einen bestimmten Umsatzgrad ermitteln, den man als diskreten Meß-
punkt nicht vorliegen hat.
Reproduzierbarkeit der Untersuchungen und Einfluß des Methanol-Partialdrucks
auf Umsatzgrad und Selektivität
In Abbildung 49 auf der nächsten Seite sind Selektivitäts-Umsatz-Zusammenhänge dar-
gestellt, welche in Wiederholungsexperimenten der partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol unmittelbar nach der Inbetriebnahme des Mikrostruktur-Reaktors
MSR_WKAl03 gemessen wurden. Bei der Wiederholung der Hydrierversuche nach
zwischenzeitlich durchgeführter Reaktivierung des Mikrostruktur-Reaktors wurde bei
qualitativ gleichem Verlauf der Umsatz- und Selektivitätskurven ein differierendes
Selektivitäts-Umsatz-Verhalten beobachtet. Die Unterschiede bezüglich der Cyclohexen-
Selektivität betrugen bei gleichem Umsatzgrad ca. 2-7 %. Das führte dazu, daß die
berechnete Cyclohexen-Ausbeute 4 bzw. 5 % betrug. Nach der dritten Wiederholung der
Reaktivierung, also ab Versuch Nr. 4 wurde reproduzierbar eine Cyclohexen-Ausbeute
von 5 % mit dem zugehörigen Selektivitäts-Umsatz-Verlauf gefunden.
Aus diesen Feststellungen kann geschlußfolgert werden, daß während der Reaktivierung
des Mikrostruktur-Reaktors MSR_WKAl03 nicht nur oberflächlich adsorbierte Deposite
entfernt wurden, sondern auch eine Formierung des Wandkatalysators stattgefunden hat.
Dieser Formierungsprozeß war offensichtlich erst nach mehreren Zyklen Hydrierung-
Reaktivierung vollständig abgeschlossen.
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Abbildung 49: Cyclohexen-Selektivitäten als Funk-
tion des Benzol-Umsatzgrades sowie resultieren-
de Cyclohexen-Ausbeuten in der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol im Ru-Zn/Al2O3/Al-
Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 (Wiederholungs-
versuche nach zwischenzeitlicher Reaktivierung).
T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa,
pH2 = 22 kPa, τ= 490-1432 ms;
Tabelle 28: Benzol-Umsatzgrade, Cyclohexen-Selektivitäten und Ausbeuten als Funktion der Kon-
taktzeit in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol im Ru-ZnO/Al2O3-Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKAl03 bei unterschiedlichen Methanol-Partialdrucken. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa,
pM= 0.33/ 0.55 kPa, pH2 = 22 kPa, τ= 490-1470 ms;
pM 0.33 kPa 0.55 kPa
Kontaktzeit τ/ ms 491 570 713 941 1140 1432 499 584 736 955 1149 1467
Benzol-Umsatzgrad 0.16 0.19 0.22 0.28 0.32 0.40 0.11 0.14 0.18 0.21 0.25 0.33
Cyclohexen-Selektivität 0.32 0.27 0.24 0.20 0.17 0.12 0.37 0.33 0.29 0.24 0.21 0.16
Cyclohexen-Ausbeute 0.05 0.05 0.05 0.05 0.05 0.05 0.04 0.05 0.05 0.05 0.05 0.05
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Abbildung 50: Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten als Funktion des Benzol-Umsatzgrades in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol im Ru-ZnO/Al2O3-Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 bei
unterschiedlichen Methanol-Partialdrucken. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33/ 0.55 kPa,
pH2 = 22 kPa, τ= 490-1470 ms;
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Aus Untersuchungen des Betriebszeitverhaltens am Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKAl01 ist bereits bekannt, daß eine Erhöhung des Methanol-Partialdrucks
zu einer Erniedrigung des Benzol-Umsatzgrades und gleichzeitiger Erhöhung der
Cyclohexen-Selektivität geführt hatte (vgl. Abbildung 45 auf Seite 121). Die erreichte
Umsatz- bzw. Selektivitätsänderung am Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 durch
Erhöhung des Methanol-Partialdrucks wird anhand der in Tabelle 28 auf der vorherigen
Seite zusammengestellten Daten ersichtlich. Daraus geht hervor, daß bei vergleichbarer
Kontaktzeit ein geringerer Benzol-Umsatzgrad und eine höhere Cyclohexen-Selektivität
durch die Steigerung des Methanol-Anteils im Eduktgas bewirkt wurde. Im Mittel
sinkt der Benzol-Umsatzgrad bei der Erhöhung des Methanol-Partialdrucks von 0.33
auf 0.55 kPa um etwa 7 Prozentpunkte, dagegen beträgt die mittlere Steigerung der
Cyclohexen-Selektivität etwa 5 Prozentpunkte. Bei der Betrachtung des Selektivitäts- bzw.
Ausbeute-Umsatzverlaufs (Abbildung 50 auf der vorherigen Seite) stellt man bei Einbe-
ziehung der Daten der Anfangsdesaktivierung in den Versuchen jedoch fest, daß sich das
Ausbeute-Umsatzverhalten des Mikrostruktur-Reaktors MSR_WKAl03 durch die Ver-
änderung des Methanol-Partialdruckes nicht geändert hat. In beiden Untersuchungen
wurden exakt die gleichen Kurvenzüge beim Selektivitäts- bzw. Ausbeute-Umsatz-
Verhalten wiedergegeben. Demnach ist eine Erhöhung des Methanol-Partialdruckes
nicht geeignet, um zu einer höheren Maximum-Ausbeute an Cyclohexen zu gelangen.
Somit läßt sich ableiten, daß eine Erniedrigung der Kontaktzeit oder eine Steigerung des
Methanol-Parialdruckes gleichwertige Änderungen der Reaktionsbedingungen darstel-
len. Das anfänglich gewählte Verhältnis der Partialdrucke von Methanol und Benzol von
3 wurde deshalb in allen weiteren Untersuchungen in diesem Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKAl03 beibehalten.
Einfluß der Benzol-Konzentration auf Umsatzgrad und Selektivität
Untersuchungen zum Einfluß der Erhöhung der Benzol-Konzentration auf Benzol-
Umsatzgrad und Cyclohexen-Selektivität in der partiellen Gasphasenhydrierung am
Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 wurden durchgeführt, um die Reaktionsordnung
von Benzol zu prüfen und die Raum-Zeit-Ausbeute bezüglich Cyclohexen zu erhö-
hen. Die Benzol-Konzentration wurde dazu schrittweise von 0.11 kPa auf 0.55 kPa und
schließlich auf 1.1 kPa gesteigert. Dabei wurde jeweils ein konstantes Verhältnis Me-
thanol/Benzol von 3 eingehalten. Zunächst wurde auch versucht, das Verhältnis von
Wasserstoff/Benzol von anfänglich 200 konstant zu halten. Das war allerdings bei ei-
ner Benzol-Konzentration von 1.1 kPa nicht mehr möglich, dort betrug das maxima-
le Wasserstoff/Benzol-Verhältnis 96. Daneben wurden jedoch auch Untersuchungen bei
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Abbildung 51: Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten als Funktion der Kontaktzeit in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol im Ru-Zn/Al2O3-Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 bei
unterschiedlichen Benzol-Partialdrucken. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11/ 0.55 kPa, pM= 0.33/ 1.65 kPa,
pH2 = 22/ 107.8 kPa, τ= 300-1470 ms;
einem geringeren Wasserstoff/Benzol-Verhältnis von 50 durchgeführt. Als repräsenta-
tives Beispiel der Ergebnisse dieser Untersuchungen ist in Abbildung 51 das Kon-
taktzeitverhalten der Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten bei Benzol-
Partialdrucken von 0.11 bzw. 0.55 kPa vergleichend gegenübergestellt. Daraus geht her-
vor, daß bei konstanter Kontaktzeit eine Erhöhung der Benzol-Konzentration zu einem
höheren Benzol-Umsatzgrad führte. Daraus läßt sich eine Reaktionsordnung bezüglich
Benzol von 1 vermuten. Gleichzeitig wurde ein Rückgang der Cyclohexen-Selektivität
festgestellt.
Zur weiteren Charakterisierung der Meßergebnisse in diesen einzelnen Untersuchungen
mit unterschiedlicher Benzol-Konzentration wurde in Abbildung 52 auf der nächsten
Seite das jeweilige Ausbeute-Umsatz-Verhalten dargestellt. Zur besseren Orientierung
und zum Vergleich wurden zusätzliche Linien bei einem Benzol-Umsatz von 0.5 bzw.
einer Cyclohexen-Ausbeute von 0.05 eingezeichnet. Es wird deutlich, daß bei allen Un-
tersuchungen ein übereinstimmendes Ausbeute-Umsatz-Verhalten des Mikrostruktur-
Reaktors MSR_WKAl03 beobachtet wurde. Das ist ein ungewöhnliches Ergebnis, deckt
sich aber mit Untersuchungen in der Literatur, nach denen die Cyclohexen-Selektivität in
erster Näherung nur vom Benzol-Umsatzgrad und nicht von weiteren Faktoren abhängt.
Durch die unveränderte Cyclohexen-Ausbeute trotz erhöhten Benzol-Durchsatzes durch
den Reaktor wurde die Reaktorleistung des MSR_WKAl03 bezüglich Cyclohexen durch
die Erhöhung der Benzol-Konzentration um den Faktor 10 gesteigert. Gleichzeitig wur-
de deutlich, daß weder durch die Veränderung der Benzol-Konzentration (0.11-1.1 kPa)
noch durch die Veränderung des Wasserstoff/Benzol-Verhältnises (200-50) die maximal
erreichbare Cyclohexen-Ausbeute im Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 beeinflußt
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Abbildung 52: Cyclohexen-Ausbeuten als Funktion des Benzol-Umsatzgrades in der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol im Ru-Zn/Al2O3-Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 bei unterschied-
lichen Benzol- und Wasserstoff-Partialdrucken. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11/ 0.55/ 1.1 kPa,
pM= 0.33/ 1.65/ 3.3 kPa, pH2 = 22/ 107.8/ 55/ 105.6 kPa, τ= 300-1470 ms;
werden konnte. Um vergleichbare Cyclohexen-Selektivitäten wie bei den Versuchen mit
geringerer Benzol-Konzentration zu erreichen, müßte der Wasserstoff-Partialdruck deut-
lich gesenkt werden.
Einfluß der Reaktionstemperatur auf Umsatzgrad und Selektivität
Die bisherigen Untersuchungen am Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 hatten gezeigt,
daß die Veränderung von Methanol-Partialdruck, Benzol- bzw. Wasserstoff-Partialdruck
keinen Einfluß auf das Ausbeute-Umsatz-Verhalten des Mikrostruktur-Reaktors hatte.
Als eine weitere veränderbare Einflußgröße wurde deshalb die Reaktionstemperatur im
Bereich von 353 K bis 413 K erhöht. Der Einfluß der Reaktionstemperatur auf das Kon-
taktzeitverhalten des Mikrostruktur-Reaktors ist in Abbildung 53 auf der nächsten Sei-
te dargestellt. Daraus geht hervor, dass die Benzol-Umsatzgrade bei Steigerung der Re-
aktionstemperatur auf 373 bzw. 393 K geringfügig gegenüber den Ausgangswerten bei
353 K anstiegen, bei höheren Reaktionstemperaturen gingen die erreichten Umsatzgrade
deutlich zurück. Die Cyclohexen-Selektivitäten stiegen mit zunehmender Reaktionstem-
peratur bis 393 K zunächst wenig, danach aber aufgrund der rückläufigen Umsatzgrade
jedoch deutlich an. Bei der Auftragung des Ausbeute-Umsatz-Verhaltens wurde festge-
stellt, daß sich dieses durch die Änderung der Reaktionstemperaturen deutlich änderte.
Das äußerte sich vor allem in unterschiedlichen Maxima der Cyclohexen-Ausbeute. Die-
se Maxima wurden anhand der Ausbeute-Umsatz-Zusammenhänge ermittelt und sind
in Abbildung 54 auf der nächsten Seite dargestellt.
Bei der Reaktionstemperatur von 373 K konnte das Maximum der Ausbeute dabei nicht
bestimmt werden, da dieses in der entsprechenden Untersuchung mit variierender Kon-
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Abbildung 53: Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten als Funktion der Kontaktzeit in der
partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol im Ru-Zn/Al2O3-Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 bei
unterschiedlichen Reaktionstemperaturen. T= 353-433 K, p= 110 kPa, pB= 1.1 kPa, pM= 3.3 kPa,
pH2 = 105.6 kPa, τ= 400-1230 ms;
taktzeit nicht durchlaufen wurde. Die höchste Cyclohexen-Ausbeute wurde demnach
mit etwa 6.3 % bei einer Reaktionstemperatur von 393 K gefunden, diese war damit
jedoch nur wenig höher als die 5.7 % bei der sonst üblichen Reaktionstemperatur von
353 K. Bei höheren Reaktionstemperaturen als 393 K ging das Maximum der Cyclohexen-
Ausbeute deutlich zurück. Die Ursachen für dieses Verhalten sind in den deutlich niedri-
geren Umsatzgraden bei höheren Temperaturen zu suchen, was vermutlich eine Folge der
geringeren Wasserstoff-Belegung am Ruthenium-Katalysator im Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKAl03 ist.
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Abbildung 54: Maxima der Cyclohexen-Ausbeute
in der partiellen Gasphasenhydrierung von Ben-
zol im Ru-ZnO/Al2O3-Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKAl03 bei unterschiedlichen Reaktionstem-
peraturen. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 1.1 kPa,
pM= 3.3 kPa, pH2 = 105.6 kPa, τ= 450-1470 ms;
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Tabelle 29: Benzol-Umsatzgrade, Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten in der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol am Ru-ZnO/Al2O3/Al-Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 und am Schütt-
gutreaktor mit Ru-ZnO/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SGR_SKAl10 bei unterschiedlichen Kontaktzeiten.
T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 22 kPa, τ= 570-1260 ms.
Reaktor Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 Schüttgutreaktor SGR_SKAl10
Kontaktzeit τ/ ms 570 713 941 1140 600 808 1003 1262
Benzol-Umsatzgrad 0.19 0.22 0.28 0.32 0.18 0.27 0.33 0.42
Cyclohexen-Selektivität 0.27 0.24 0.20 0.17 0.34 0.27 0.22 0.16
Cyclohexen-Ausbeute 0.05 0.05 0.05 0.05 0.06 0.07 0.07 0.07
Vergleich der Reaktionsergebnisse am Mikrostruktur-Reaktor mit denen an einem
entsprechenden Schüttgutreaktor
Die erzielten Reaktionsergebnisse am Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 wur-
den denen von vergleichenden Untersuchungen im Schüttgutreaktor mit dem Ru-
ZnO/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl10 (hier bezeichnet als SGR_SKAl10 ) unter
ausgewählten Reaktionsbedingungen gegenübergestellt. Dabei wurden Vergleichsun-
tersuchungen bei Benzol-Partialdrucken von 0.11 als auch 1.1 kPa unter Variation der
Kontaktzeit durchgeführt. Die Bewertung der Reaktionsergebnisse in den unterschiedli-
chen Reaktortypen erfolgt durch das Kontaktzeit- sowie das Selektivitäts-Umsatz- bzw.
Ausbeute-Umsatz-Verhalten des Mikrostruktur-Reaktors MSR_WKAl03 bzw. Schüttgut-
reaktors SGR_SKAl10 .
Ein Problem bei den Untersuchungen, welches bei der Untersuchung der Reproduzier-
barkeit der Untersuchungen im Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 bereits angespro-
chen wurde, waren die veränderlichen Messergebnisse bei wiederholten Zyklen Hydrie-
rung und Reaktivierung (vgl. Seite 124). Deshalb wurden für die Vergleiche die Mess-
ergebnisse nach mindestens 3 Wiederholungen eines Versuches herangezogen, nachdem
die Reproduzierbarkeit der Messergebnisse gewährleistet war.
Die so bestimmten Benzol-Umsatzgrade, Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten
im jeweils quasistationären Zustand der vergleichenden Untersuchungen bei einem
Benzol-Partialdruck von 0.11 kPa sind in Tabelle 29 zusammengestellt. Dabei wur-
den am Schüttgutreaktor SGR_SKAl10 bei vergleichbaren Kontaktzeiten, sowohl hö-
here Benzol-Umsatzgrade, als auch Cyclohexen-Selektivitäten als beim Mikrostruktur-
Reaktor MSR_WKAl03 gemessen. Das führte zu einer um rund 2 % höheren Cyclohexen-
Ausbeute im Schüttgutreaktor gegenüber dem Mikrostruktur-Reaktor. Anhand dieser
Untersuchung muß geschlußfolgert werden, daß das Potential des Schüttgutreaktors
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Abbildung 55: Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten als Funktion der Kontaktzeit
in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru-ZnO/Al2O3/Al-Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKAl03 und am Schüttgutreaktor mit Ru-ZnO/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SGR_SKAl10 (a- Glas-
Rohrreaktor und b- Edelstahl-Rohrreaktor). T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 1.1 kPa, pM= 3.3 kPa, pH2 = 105.6 kPa,
τ= 160-1500 ms;
SGR_SKAl10 zur Bildung von Cyclohexen unter diesen Bedingungen offenbar höher ist,
als dasjenige des Mikrostruktur-Reaktors MSR_WKAl03 .
Um das Verhältnis der Raum-Zeit-Ausbeuten zur Verdeutlichung der Cyclohexen-
Bildung (entsprechend Abschnitt 3.5 auf Seite 60) berechnen zu können, wurde zunächst
die Konstante γ aus den Volumengrößen der beiden Reaktoren berechnet. Für das unter-
suchte System MSR_WKAl03 und SGR_SKAl10 ergab sich für diese Konstante γ ein Wert
von 1.25. Die Berechnung vonϕRZA für die in Tabelle 29 auf der vorherigen Seite tabellier-
ten Reaktionsergebnisse für einen Benzol-Partialdruck von 0.11 kPa ergibt bei vergleich-
baren Kontaktzeiten, interessanterweise einen Wert fürϕRZA von ca. 1. Das bedeutet, daß
die volumenbezogene Cyclohexen-Bildung in beiden Reaktortypen annähernd gleich ist.
Aus dieser Beobachtung wird geschlußfolgert, daß Unterschiede in Bezug auf ein verän-
dertes Selektivitäts-Umsatzverhalten zwischen den Reaktortypen unter den Reaktions-
bedingungen nicht beobachtet werden können, da die Reaktionsergebnisse Umsatzgrad
und Selektivität offenbar hauptsächlich von der kinetischen Oberflächenreaktion beein-
flußt werden. Diese wiederum ist nur katalysatorspezifisch und nicht spezifisch hinsicht-
lich des verwendeten Reaktors.
Die Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten als Funktion der Kontaktzeit in
den vergleichenden Untersuchungen bei einm Benzol-Partialdruck von 1.1 kPa sind in
Abbildung 55 dargestellt. Dabei wurde der Schalenkatalysator SKAl10 in einem Schütt-
gutreaktor aus Borosilikatglas (a) und in einem solchen aus Edelstahl (b) eingesetzt
(vgl. Abschnitt A.2.2 auf Seite 162), um etwaige Einflüsse des Reaktormaterials auf die
Cyclohexen-Selektivitäten auszuschließen. Bei der Variation der Kontaktzeit wurde zu-
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Abbildung 56: Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten als Funktion des Benzol-Umsatzgrades
in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru-ZnO/Al2O3/Al-Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKAl03 und am Schüttgutreaktor mit Ru-ZnO/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SGR_SKAl10 (a- Glas-
Rohrreaktor und b- Edelstahl-Rohrreaktor). T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 1.1 kPa, pM= 3.3 kPa, pH2 = 105.6 kPa,
τ= 100-1230 ms;
nächst festgestellt, daß die Aktivität des Mikrostruktur-Reaktors MSR_WKAl03 stär-
ker anstieg, als diejenige des Schüttgutreaktors SGR_SKAl10 . Das führte dazu, daß
im Mikrostruktur-Reaktor viel höhere Benzol-Umsatzgrade erreicht wurden, als im
Schüttgutreaktor. So wurden im vermessenen Kontaktzeitbereich von 160-1500 ms im
Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 Benzol-Umsatzgrade von 15 bis 90 % gefun-
den, wogegen im Schüttgutreaktor SGR_SKAl10 Benzol-Umsatzgrade von 5-35 % ge-
messen wurden. Aufgrund der starken Abhängigkeit der Cyclohexen-Selektivität vom
Umsatzgrad waren diese dementsprechend stark unterschiedlich und betrugen für den
Mikrostruktur-Reaktor bis zu 27 %, im Schüttgutreaktor wurden bis zu 46 % gefunden.
Wie aus Abbildung 55 auf der vorherigen Seite deutlich wird, konnte keine Beeinflussung
des Benzol-Umsatzgrades und der Cyclohexen-Selektivität durch das Wandmaterial des
Schüttgutreaktors beobachtet werden.
Aus den Messergebnissen wurde auch das Selektivitäts-Umsatz- bzw. das Ausbeute-
Umsatz-Verhalten abgeleitet, um die erreichten Cyclohexen-Selektivitäten bzw. -
Ausbeuten in Abhängigkeit vom Benzol-Umsatzgrad besser bewerten zu können. Dieses
ist in Abbildung 56 dargestellt. Daraus geht hervor, daß sich die Umsatzbereiche, die
von beiden Reaktortypen innerhalb des einstellbaren Kontaktzeit-Fensters erreicht wur-
den, nur wenig überschneiden. Dennoch beschreiben die Selektivitäten bzw. Ausbeuten
einen einheitlichen Kurvenzug. Es läßt sich demnach schlussfolgern, daß bei höheren
Benzol-Partialdrucken im Feed von 1.1 kPa beide Reaktortypen gleichwertige Ergeb-
nisse hinsichtlich des Selektivitäts-Umsatz-Zusammenhanges liefern. Dabei ist jedoch
die erreichbare Raum-Zeit-Ausbeute beim Betrieb der Reaktortypen am Maximum der
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Cyclohexen-Ausbeute, d.h. die Cyclohexen-Bildung im Mikrostruktur-Reaktor bedingt
durch die viel geringeren Kontaktzeiten um den Faktor 8 höher als im Schüttgutreaktor.
Eine Ursache für diese Beobachtung könnte die um den Faktor 4 höhere Ruthenium-
Menge in der Oxidschale des Waferkatalysators WKAl03 im Mikrostruktur-Reaktor
MSR_WKAl03 im Vergleich zum Schalenkatalysator SKAl10 sein, die durch die Mikro-
sondenuntersuchungen (Abschnitt 4.1.2.1 auf Seite 76) trotz vollkommen identischer
Immobilisierungsprozeduren festgestellt wurde. Möglicherweise wird der Einfluß des
höheren Ruthenium-Gehaltes erst bei den für diese Untersuchung gewählten Benzol-
Konzentrationen deutlich. Der erhöhte Ruthenium-Anteil im Mikrostruktur-Reaktor
allein kann die beobachtete höhere Aktivität des Mikrostruktur-Reaktors jedoch nicht
vollständig erklären.
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Abbildung 57: Benzol-Umsatzgrade und Cyclohexen-Selektivitäten in der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 in Gegenwart und Abwesenheit von
Methanol als Reaktionsmodifikator. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 44 kPa,
τ= 186 ms;
4.4 Untersuchungen zur Adsorption und Wirkung des
Reaktionsmodifikators
Im Rahmen der Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol in
Schüttgut- und Mikrostruktur-Reaktoren wurden einige Experimente durchgeführt, wel-
che mehr Informationen über die Adsorption und Wirkung des Reaktionsmodifika-
tors Methanol an der Oberfläche der Katalysatoren liefern sollten. Anhand von Ergeb-
nissen aus Untersuchungen in der Strömungsapparatur an verschiedenen Schüttgut-
Katalysatoren und Mikrostruktur-Reaktoren sowie Untersuchungen zur temperaturpro-
grammierten Desorption wurde versucht, Schlußfolgerungen zur Adsorption und Wir-
kung des Reaktionsmodifikators Methanol abzuleiten.
Untersuchungen in der Strömungsapparatur
In der aufgebauten Strömungsapparatur wurden Untersuchungen zur Hydrierung von
Benzol in Abwesenheit und Gegenwart von Methanol durchgeführt und die Wirkung
der Anwesenheit von Methanol bei der Hydrierung von Cyclohexen geprüft. Außerdem
wurde die Desorption der Edukte und Reaktionsprodukte von der Katalysatoroberfläche
nach Unterbrechungen der Eduktdosierung verfolgt.
So wurde der Verlauf der Umsatzgrade und Selektivitäten in der partiellen Gasphasen-
hydrierung nach der charakteristischen Einlaufphase der Reaktion bei einer Unterbre-
chung der Methanol-Dosierung untersucht. In Abbildung 57 ist dazu der Verlauf des
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Abbildung 58: Cyclohexen-Umsatzgrade in
Abhängigkeit von der Betriebszeit in der
Gasphasenhydrierung von Cyclohexen im
Ru-ZnO/Al2O3/Al-Mikrostrukturreaktor
MSR_WKAl03 in Abwesenheit und Gegen-
wart von Methanol. T= 353 K, p= 110 kPa,
pCHE= 0.11 kPa, pH2 = 22 kPa, V˙= 105-
306 ml/min, τ= 490-1432 ms; SB- Selektivität
zu Benzol;
Benzol-Umsatzgrades und der Cyclohexen-Selektivität in einer entsprechenden Unter-
suchung am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 dargestellt. Dabei wurde festge-
stellt, daß der Benzol-Umsatz nach der Beendigung der Methanol-Dosierung anstieg.
An den meisten der Katalysatoren wurde wie in dem gezeigten Beispiel in Abwesenheit
des Reaktionsmodifikators ein vollständiger Benzol-Umsatz festgestellt. Die Bildung von
Cyclohexen in der Reaktion endet unmittelbar nach der Unterbrechung der Methanol-
Dosierung. Aus diesem Verhalten wird geschlußfolgert, daß Methanol vermutlich hy-
drieraktive Zentren für die Umsetzung von Benzol besetzt und durch dieses von der
Oberfläche des Katalysators verdrängt werden kann. Es kann jedoch auch nicht ausge-
schlossen werden, daß Methanol die Belegungsdichte von Wasserstoff reduziert und auf-
grund der hohen Partialdrücke durch diesen von der Katalysatoroberfläche verdrängt
wird. Wenn dem Reaktionsgas das Methanol wieder zugesetzt wird, so erreichen der
Benzol-Umsatzgrad und die Cyclohexen-Selektivität wieder die ursprünglichen Werte.
Die Wirkung von Methanol erscheint demnach vollkommen reversibel zu sein.
Der Reaktionsmodifikator sollte neben der Beeinflussung der Hydrierung von Benzol
auch die Hydriergeschwindigkeit des Intermediats Cyclohexen drosseln. Um das zu bele-
gen wurden Untersuchungen zur Hydrierung von Cyclohexen unter den Reaktionsbedin-
gungen dieser Arbeit in Gegenwart von Methanol im Ru-ZnO/Al2O3/Al-Mikrostruktur-
Reaktor MSR_WKAl03 durchgeführt (Abbildung 58). Zunächst wurde ohne die Anwe-
senheit von Methanol bei den einstellbaren Kontaktzeiten (402 bis 1170 ms) und auch bei
verminderten H2-Partialdrücken (22-1.1 kPa) ein vollständiger Umsatz des Cyclohexens
zu Cyclohexan festgestellt. Nachdem dem Reaktionsgas der Reaktionsmodifikator Me-
thanol zugesetzt wurde, betrug der Cyclohexen-Umsatz 85-93% und zeigte die erwartete
Abhängigkeit von der Kontaktzeit. Unter diesen Bedingungen wurde Benzol in geringen
Konzentrationen (Selektivität ca. 2%) als Nebenprodukt festgestellt. Diese Untersuchun-
gen belegen, daß die Gegenwart von Methanol zu einer Inhibierung der Cyclohexen-
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Abbildung 59: Benzol- und Methanol-
Konzentrationen als Funktion der Betriebszeit
im Abgas der partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator
SKAl05 nach der Unterbrechung der Eduktver-
sorgung. T= 353 K, p= 110 kPa, pH2 = 0, τ= 120 ms;
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Hydrierung führt, vermutlich durch Verdrängung des Cyclohexens von der Katalysa-
toroberfläche und Blockierung von hydrieraktiven Zentren, wie das bereits in der Lite-
ratur diskutiert wurde (vgl. Abschnitt 2.2.3 auf Seite 29). Trotz des großen Wasserstoff-
Überschusses im Reaktionsgas wird in Gegenwart von Methanol die Bildung von Ben-
zol aus Cyclohexen beobachtet. Das könnte ein Hinweis darauf sein, daß Methanol den
Zutritt von Wasserstoff an das Cyclohexen-Molekül behindert und dadurch eine Dispro-
portionierung bzw. Dehydrierung von Cyclohexen an der Katalysatoroberfläche erfolgen
kann.
Die durch Methanol initiierte Bildung von Cyclohexen in der partiellen Gasphasen-
hydrierung ist nach den Resultaten der bisher beschriebenen Untersuchungen offenbar an
eine ausreichende Belegung des Katalysators mit Methanol gekoppelt. Um zu prüfen, wie
die Adsorptionsstärke von Methanol gegenüber der von Kohlenwasserstoffen einzuord-
nen ist, wurde die Desorption der organischen Substanzen von der Katalysatoroberfläche
nach der Unterbrechung sowohl der Methanol-, als auch Benzol-Dosierung beobachtet.
Dabei wurde zunächst in Abwesenheit von Wasserstoff im reinem Stickstoffstrom fest-
gestellt (Abbildung 59), daß das Signal von Benzol unmittelbar nach der Unterbrechung
der Dosierung (pB=0) rasch gegen Null strebt. Methanol wird jedoch deutlich länger im
Abgasstrom beobachtet, als Benzol. Bei einer ähnlichen Untersuchung in Gegenwart von
Wasserstoff am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 (Abbildung 60 auf der nächs-
ten Seite) wurde ebenfalls beobachtet, daß die Signale der Kohlenwasserstoffe unmittel-
bar nach dem Unterbrechen der Benzol- und Methanol-Dosierung verschwinden. Dage-
gen wird das langsamer abnehmende Methanol-Signal über eine längere Zeit beobach-
tet. Werden die Eduktströme von Methanol und Benzol wieder zugeschaltet, so werden
nach kurzer Zeit wieder die vor der Unterbrechung beobachteten Konzentrationsver-
hältnisse erreicht. Kurz nach dem Zuschalten der Edukte wurden höhere Cyclohexan-
Konzentrationen im Abgas beobachtet, was vermutlich auf die in diesem Moment erhöh-
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Abbildung 60: Konzentrationen von Benzol, Cyclohexan, Cyclohexen und Methanol als Funktion der Be-
triebszeit im Abgas der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator
SKAl08 im stationären Betrieb und während bzw. nach einer Unterbrechung der Benzol- und Methanol-
Dosierung. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 44 kPa, τ= 186 ms;
te Wasserstoff-Belegung an der Oberfläche des Katalysators zurückzuführen ist. Daraus
kann man schlußfolgern, daß an der Katalysatoroberfläche eine Konkurrenzadsorption
zwischen Wasserstoff und einem der Edukte, Methanol oder Benzol stattfindet.
Die beschriebenen Beobachtungen wurden nicht nur an Schalenkatalysatoren oder in
Mikrostruktur-Reaktoren erhalten, sondern auch an Trägerkatalysatoren. Beispielhaft ist
in Abbildung 61 der Verlauf der Methanol-Konzentration im Abgas nach der Unterbre-
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Abbildung 61: Relative Methanol-Konzentration im Abgas der partiellen Gasphasenhydrierung von Ben-
zol am Ru/TiO2 Sol-Gel-Trägerkatalysator TK0202 als Funktion der reziproken Versuchszeit nach der Un-
terbrechung der Benzol- und Methanol-Dosierung. T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa,
pH2 = 44 kPa, τ= 120 ms;
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Abbildung 62: Desorptionssignal von Benzol (a) und Methanol (b) in Untersuchungen zur temperatur-
programmierten Desorption am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 bei einer Heizrate (HR) von
5 K/min nach einer Beladung im Eduktgasstrom. Beladung: T= 353 K, p= 110 kPa, pB= 0.11 kPa, pM= [0(a),
0.33(b)] kPa, pH2 = 44 kPa, τ= 186 ms, Beladungszeit tL= 2 h;
chung der Benzol- und Methanol-Dosierung dargestellt. Anhand der gewählten Auftra-
gung, nämlich der relativen Methanol-Konzentration als Funktion der reziproken Zeit,
wird deutlich, daß der Rückgang der Methanol-Konzentration hyperbolisch erfolgt, das
heißt, die Geschwindigkeit der Desorption erfolgt proportional zum Bedeckungsgrad.
Aufgrund des zu raschen Rückgangs der Kohlenwasserstoff-Konzentrationen unter die
GC-Nachweisgrenze kann eine Aussage über die Desorptionsgeschwindigkeit für Cyclo-
hexan, Cyclohexen und Benzol nicht getroffen werden.
Aus den Ergebnissen der Untersuchungen mit Unterbrechungen der Benzol- und
Methanol-Dosierung wurde geschlußfolgert, daß Methanol stärker an der Oberfläche
des Katalysators adsorbiert als Benzol bzw. dessen Hydrierungsprodukte, oder aber die
Adsorptionskapazität der Katalysatoren für Methanol ist deutlich höher als für Benzol,
Cyclohexan und Cyclohexen.
Temperaturprogrammierte Desorption
Es wurde versucht, die aus den vorangegangenen Untersuchungen getroffenen Ver-
mutungen mit Hilfe von Untersuchungen zur temperaturprogrammierten Desorpti-
on (TPD) der Bestandteile des Reaktionsgases von der Oberfläche von Ru/Al2O3/Al-
Schalenkatalysatoren im Temperaturbereich von 293-573 K nach deren Beladung un-
ter Reaktionsbedingungen (vgl. Abschnitt A.2.4 auf Seite 167) zu belegen. Die in
Abbildung 62 gezeigten Untersuchungsergebnisse, nämlich Signale der charaktersiti-
schen Massen von Benzol bzw. Methanol als Funktion der Teamperatur, wurden am
Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 erhalten. Die Beobachtung eines sehr kleinen
Desorptionssignals von Benzol gelang nur nach einer Beladung des Schalenkatalysators
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im Reaktionsgas ohne Methanol-Dosierung. Danach konnte das in Abbildung 62 auf der
vorherigen Seite a dargestellte symmetrische Desorptionssignal von Benzol mit einem
Maximum bei etwa 400 K gemessen werden. Signale von Reaktionsprodukten konnten
in der Untersuchung nicht beobachtet werden. Nach einer Beladung des Katalysators
im Eduktgasstrom unter Zusatz von Methanol wurden weder Signale von Wasserstoff,
Cyclohexen, Cyclohexan noch von Benzol beobachtet. Es wurde ausschließlich ein dem
Methanol zuzuordnendes Desorptionssignal festgestellt. In Abbildung 62 auf der vorhe-
rigen Seite b ist der Verlauf dieses Methanol-Desorptionssignals über den untersuchten
Temperaturbereich dargestellt. Der Verlauf des Desorptionssignals, welches bei ca. 300 K
einsetzt und ein Maximum im Bereich von 380 K aufweist, kann durch mathematische
Analyse, wie mittels der gestrichelten Kurven gezeigt, durch die Desorption von mehre-
ren adsorbierten Spezies interpretiert werden. Das Desorptionssignal von Methanol ist,
wie anhand der Skalierung der Abszisse zu erkennen, um ein Vielfaches höher als das
von Benzol, d.h. die Beladungskapazität der Katalysatoren ist für Methanol größer als
für Benzol. Das Maximum des Desorptionssignals liegt für beide, Methanol und Ben-
zol in einem ähnlichen Temperaturbereich. Im Falle von Methanol deuten die Ergebnisse
jedoch darauf hin, daß ein bestimmter Anteil erst oberhalb einer Temperatur von 570 K
desorbiert. Betrachtet man nur die Temperatur am Maximum der Desorptionssignale von
Benzol (400 K) bzw. Methanol (380 K), so kann man anhand der nur wenig verschiedenen
Werte vermuten, daß die Beträge der Adsorptionenthalpien von Benzol und Methanol an
dem untersuchten Schalenkatalysator ähnlich sind.
Eine Änderung der Heizrate in den Untersuchungen zur temperaturprogrammierten
Desorption von Methanol am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 zwischen 1 und
10 K/min ergab wie in Abbildung 63 auf der nächsten Seite: a gezeigt, für Heizraten von
1 bzw. 5 K/min einen identischen Signal-Verlauf. Bei einer Heizrate von 10 K/min wurde
ein späterer Beginn der Desorption bei sonst ähnlichem Verlauf festgestellt. Möglicher-
weise ist diese Beobachtung auf einen Trägheitseffekt des verwendeten analytischen Sys-
tems zurückzuführen. Rückschlüsse auf die Desorptionskinetik von Methanol konnten
aus diesen Untersuchungen demnach nicht abgeleitet werden.
Ein Vergleich der Methanol-Desorption am Ruthenium-beladenenen Schalenkatalysator
SKAl08 mit der am entsprechenden Al2O3/Al-Trägermaterial beobachteten ist in Abbil-
dung 63: b dargestellt. Der Verlauf des Methanol-Desorptionssignals ist an beiden Proben
ähnlich, am Ru-beladenen Schalenkatalysator scheint das Signal jedoch um einen Betrag
von ca. 20-30 K zu tieferen Temperaturen verschoben zu sein. Mit diesem Ergebnis, daß
die Adsorption von Methanol an der Oberfläche der Schalenkatalysatoren unabhängig
von einer Beladung mit Ruthenium aktiviert erfolgt, kann sowohl die vorher vermutete
stärkere Adsorption von Methanol gegenüber Benzol und Produkten, als auch die hö-
here Adsorptionskapazität der Schalenkatalysatoren für Methanol gegenüber den Koh-
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Abbildung 63: Desorptionssignal von Methanol in Untersuchungen zur temperaturprogrammierten
Desorption am Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 bei unterschiedlichen Heizraten (HR) (a) und
im Vergleich zu einem entsprechenden Al2O3/Al-Trägermaterial b. Beladung: T= 353 K, p= 110 kPa,
pB= 0.11 kPa, pM= 0.33 kPa, pH2 = 44 kPa, τ= 186 ms, Beladungszeit tL= 2 h;
lenwasserstoffen bestätigt werden. Offenbar erfolgt die Adsorption von Methanol an der
gesamten Katalysatoroberfläche, wogegen Benzol und Wasserstoff nur an den katalytisch
aktiven Zentren adsorbiert werden.
Eine weitere interessante Beobachtung wurde bei der Durchführung der tempera-
turprogrammierten Desorption von adsorbierten Tetrahydrofuran am Ru/Al2O3/Al-
Schalenkatalysator SKAl08 gemacht (Abbildung 64). Dabei wurde auch das von der
Methanol-Desorption bekannte, charakteristische Fragment CH3O+ (m/z=31) beobach-
tet. Der Verlauf der Intensität dieses von Tetrahydrofuran stammenden Fragments in Ab-
hängigkeit von der Temperatur war den bei der Untersuchung zur Methanol-Desorption
erhaltenen Kurven sehr ähnlich. Das läßt die Vermutung zu, daß die Adsorption von Te-
trahydrofuran der von Methanol energetisch etwa gleichwertig ist. Das könnte als ein
Abbildung 64: Desorptionssignal des Fragmentes
CH3O+ in einer Untersuchung zur temperaturpro-
grammierten Desorption von Tetrahydrofuran am
Ru/Al2O3/Al-Schalenkatalysator SKAl08 bei einer Heiz-
rate (HR) von 5 K/min. Beladung: T= 353 K, p= 110 kPa,
pB= 0.11 kPa, pTHF= 0.33 kPa, pH2 = 44 kPa, τ= 155 ms,
Beladungszeit tL= 2 h;
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4.4 Untersuchungen zur Adsorption und Wirkung des Reaktionsmodifikators
Hinweis auf die ähnliche Wirkung beider Reaktionsmodifikatoren bezüglich der Bildung
von Cyclohexen in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol gewertet werden
(vgl. Abbildung 32 auf Seite 96). Somit spielt offenbar die Art der Wechselwirkung des Re-
aktionsmodifikators mit der Katalysatoroberfläche (Trägermaterial und katalytisch aktive
Komponente) eine entscheidende Rolle hinsichtlich der selektivitätssteigernden Wirkung
in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol.
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5. Zusammenfassung
In der vorliegenden Arbeit wurde die partielle Gasphasenhydrierung von Benzol zu
Cyclohexen untersucht. Die Untersuchung dieser Reaktion erfolgte in einer kontinu-
ierlich betriebenen Strömungsapparatur unter Normaldruck in Schüttgutreaktoren und
Mikrostruktur-Reaktoren. Dazu wurden verschiedene Katalysatortypen mit Ruthenium
als katalytisch wirksamer Komponente hergestellt und charakterisiert.
Zur Untersuchung der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol wurden folgende
Klassen von Ruthenium-Katalysatoren in Schüttgutreaktoren eingesetzt:
• imprägnierte Ru-Trägerkatalysatoren, die durch Imprägnierung konventioneller
Trägermaterialien hergestellt wurden (Gruppe 1 );
• Ru-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren, bei denen die Katalysatorträger in Gegenwart des
Aktivkomponentenvorläufers durch ein nasschemisches Verfahren, ausgehend von
einem Trägervorläufer synthetisiert wurden (Gruppe 2 );
• modifizierte Ru(-Me)/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren, bei denen der Katalysa-
torträger Al2O3 durch ein modifiziertes nasschemisches Verfahren hergestellt wur-
de und zusätzlich zu Ruthenium jeweils eine weitere Metallkomponente immobili-
siert wurde (Gruppe 3 );
• Ru(-ZnO)/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren, bei denen der Katalysatorträger durch
ein elektrochemisches Verfahren hergestellt wurde und die Aktivierung durch ein
Imprägnierverfahren erfolgte (Gruppe 4 );
Diese Schüttgut-Katalysatoren wurden zum Teil detailliert charakterisiert, um Beobach-
tungen in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol mit den Ergebnissen der
Katalysator-Charakterisierung in Verbindung bringen zu können.
Innerhalb der Gruppe 3 wurde eine ganze Reihe von modifizierten Sol-Gel-
Trägerkatalysatoren mit einer zweiten Metallkomponente neben Ruthenium herge-
stellt. Dabei wurde eine interessante Abhängigkeit der Katalysatormorphologie von der
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Synthesestrategie festgestellt: Waren die Aktivkomponentenvorläufer von Beginn der
Katalysatorsynthese zugegen, so entstanden mesoporöse Trägerkatalysatoren mit Po-
rendurchmessern von etwa 5 nm, deren spezifische Oberflächen sehr stark von der Art
des zugesetzten Vorläufers der zweiten Metallkomponente abhängig waren. Dagegen
wurden mikroporöse Katalysatormuster mit Porendurchmessern von kleiner 2 nm erhal-
ten, wenn im ersten Syntheseschritt, nämlich einer Teilhydrolyse des Trägervorläufers,
noch keiner der Aktivkomponentenvorläufer anwesend war. Dabei wurde die spezifi-
sche Oberfläche der Katalysatoren weniger von der zugesetzten Zweitmetallkomponente
beeinflußt.
Bei den Schalenkatalysatoren der Gruppe Gruppe 4 wurde bei der Untersuchung der
durch anodische Oxidation gebildeten Oxidschale die erwartete Abhängigkeit der Textur-
parameter Porendichte, Porengröße und spezifische Oberfläche von der Art des verwen-
deten Elektrolyten bestätigt. Mit Hilfe elektronenmikroskopischer Aufnahmen wurde be-
legt, daß die Struktur der Oxidschale den Modellvorstellungen zu anodisch gebildetem
Al2O3 entspricht. Die katalytische Aktivierung dieser Katalystor-Träger erfolgte durch
Imprägnierung in einer Lösung der Aktivkomponenten-Vorläufer, wobei auch eine Mo-
difikation der Vorläufer-Lösung durch den Zusatz von Al-Alkoxiden erprobt wurde. Bei
letzterem konnte eine zusätzliche Vergrößerung der spezifischen Oberfläche der Schalen-
katalysatoren erreicht werden.
Die Mikrostruktur-Reaktoren für die partielle Gasphasenhydrierung von Benzol wurden
aus mikrostrukturierten Waferkatalysatoren aufgebaut:
• Waferkatalysatoren aus Edelstahl;
Diese Waferkatalysatoren wurden aus einem mikrostrukturierten Gewebe her-
gestellt und mittels eines Tauchbeschichtungsverfahrens mit einer mesoporösen
Al2O3-Sol-Gel-Beschichtung versehen. Die katalytische Aktivierung der tauchbe-
schichteten Edelstahl-Wafer mit Ruthenium und Zink erfolgte durch Imprägnierung
in nichtwässrigen Vorläuferlösungen.
• Waferkatalysatoren aus Aluminium;
Diese Waferkatalysatoren wurden aus mechanisch mikrostrukturierten
Aluminium-Wafern hergestellt und durch das Verfahren der anodischen Oxidation
mit einer mesoporösen Al2O3-Beschichtung versehen. Die katalytische Aktivie-
rung der anodisch oxidierten Aluminium-Wafer mit Ruthenium und Zink erfolg-
te durch Imprägnierung in nichtwässrigen Vorläuferlösungen. Die Aluminium-
Waferkatalysatoren sind damit analog zu den Schalenkatalysatoren aufgebaut.
Die Mikrostruktur-Reaktoren entstanden durch Stapelung und Kapselung der mikro-
strukturierten Waferkatalysatoren in entsprechenden Reaktorgehäusen.
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Einige spezielle Untersuchungsverfahren zur Charakterisierung von Struktur und Eigen-
schaften der katalytisch wirksamen Komponenten Ruthenium und Zink auf der Katalysa-
toroberfläche wurden an Ru(-ZnO)/Al2O3/Al-Schalen- und -Waferkatalysatoren durch-
geführt. Dabei wurde durch Kombination der Ergebnisse der Photoelektronenspektro-
skopie und temperaturprogrammierten Reduktion/Reoxidation nachgewiesen, daß Ru-
thenium nach der Aktivierung der Schalenkatalysatoren durch Reduktion im Wasserstoff-
Strom überwiegend in der reduzierten Form (Ru0) vorliegt, während Zink vermutlich in
oxidischer Form als ZnO auf der Oberfläche der Katalysatoren existiert. Anhand von Er-
gebnissen der energiefilternden Elektronenmikroskopie wird davon ausgegangen, daß
die Komponenten Ru und Zn auf der inneren Oberfläche der Oxidschale der Schalen-
katalysatoren überwiegend dispers verteilt vorliegen. Darüber hinaus wurde festgestellt,
daß Ru und Zn unmittelbar nebeneinander auf der Katalysatoroberfläche vorliegen und
keine separaten Domänen bilden. Damit sind Voraussetzungen für eine Beeinflussung
der katalytischen Wirkung von Ruthenium durch ZnO belegt worden.
Die Bildung des thermodynamisch und kinetisch nicht begünstigten Zielproduktes
Cyclohexen in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol konnte durch den Reakti-
onsmodifikator Methanoldampf bewirkt werden. Im Vergleich zu dem aus der Literatur
bekannten eingesetzten Reaktionsmodifikator Wasserdampf konnten durch die Verwen-
dung von Methanoldampf höhere Selektivitäten zum Zielprodukt Cyclohexen erreicht
werden. Dabei waren schon geringe Methanol-Partialdrücke von wenigen Vielfachen des
Benzol-Partialdrucks (1...3) ausreichend, eine deutliche Cyclohexen-Bildung zu initiieren,
während im Falle von Wasserdampf eine um mindestens Faktor 10 höhere Konzentrati-
on des Reaktionsmodifikators gegenüber Benzol angewendet werden musste. Auch im
Vergleich zu anderen erprobten Additiven erwies sich Methanoldampf als vorteilhaft,
da neben einer intensiven Cyclohexen-Bildung die Aktivität der Katalysatoren durch die
Zugabe diese Reaktionsmodifikators nicht zu stark abgesenkt wurde. Der Reaktionsmo-
difikator Methanol war demnach in optimaler Weise geeignet, die Verhältnisse der Ge-
schwindigkeiten der Teilreaktionen sowie der Sorptionsprozesse an der Katalysatorober-
fläche so zu beeinflussen, daß Cyclohexen im Abgasstrom der Reaktion nachgewiesen
werden konnte. Es konnte gezeigt werden, daß Methanol stärker als alle anderen betei-
ligten Komponenten des Reaktionssystems (Benzol, Wasserstoff, Reaktionsprodukte) an
der Oberfläche der Katalysatoren adsorbiert wurde. Es wurde deshalb vermutet, daß die
primäre Wirkung des Reaktionsmodifikators in einer Absenkung der adsorbierten Was-
serstoffmenge besteht. Damit verlief die Oberflächen-Reaktion zwischen Benzol und Was-
serstoff in Gegenwart des Modifikators langsamer. Diese Vermutung wurde durch die Be-
obachtung bestätigt, daß der Abfall der Katalysatoraktivität bei Erhöhung der Methanol-
Konzentration durch eine gleichzeitige Erhöhung des Wasserstoff-Partialdrucks kompen-
siert werden konnte.
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Das Betriebszeitverhalten aller untersuchten Schüttgut- und Mikrostruktur-Reaktoren
entsprach in Gegenwart des Reaktionsmodifikators Methanoldampf dem Verlauf eines
Desaktivierungsmechanismus zweiter Ordnung. Dabei gelang es jedoch, die Reaktion un-
ter quasi-stationären Bedingungen durchzuführen, da nach einem anfänglichen stärkeren
Absinken des Umsatzgrades eine Phase erreicht wurde, bei dem sich Benzol-Umsatzgrad
und Cyclohexen-Selektivität nur noch wenig änderten. Das äußerte sich in der Weise, daß
die bei unendlicher Betriebszeit mathematisch extrapolierte Aktivität der Katalysatoren
von Null verschieden war. Obwohl sämtliche Katalysatoren einer Desaktivierung unter-
worfen waren, konnte eine gute Reproduzierbarkeit der Versuche erreicht werden, da
die Katalysatoren mit Hilfe eines einfachen Zyklus bestehend aus einer Behandlung mit
Sauerstoff bei einer Temperatur von 573 K und nachfolgenden Reduktion im Wasserstoff-
Strom bei 473 K vollständig reaktiviert werden konnten. Durch eine Veränderung der Re-
aktionsbedingungen wurde das prinzipielle Betriebszeitverhalten der Ru-Katalysatoren
nicht verändert, nur die Geschwindigkeit und der Endwert des Aktivitätsabfalls änder-
ten sich. Zu einem höheren Aktivitätsabfall führten dabei die folgenden Veränderungen:
• Erhöhung der Temperatur;
• Erhöhung des Partialdrucks des Reaktionsmodifikators Methanol;
• Erniedrigung des Wasserstoff-Partialdrucks;
Der Einfluß des Trägermaterials von Ruthenium-Katalysatoren auf Umsatzgrad, Selek-
tivität sowie das Desaktivierungsverhalten während der Gasphasenhydrierung wurde
durch die Untersuchung der imprägnierten Trägerkatalysatoren der Gruppe 1 im Schütt-
gutreaktor ermittelt. Dabei wurde festgestellt, daß sich eine ganze Reihe von konventio-
nellen Trägermaterialien (SiO2, TiO2, γ-Al2O3, ZrO2), mit Ausnahme von mikroporöser
Aktivkohle, zur Herstellung von selektiven Ru-Trägerkatalysatoren für die partielle Gas-
phasenhydrierung von Benzol in Gegenwart des Reaktionsmodifikators Methanol eig-
nen. Es wurden unter den gewählten Reaktionsbedingungen Cyclohexen-Selektivitäten
zwischen 25 und 38% bei Ausbeuten von 1% bis ca 3% gemessen. Die besten Ergeb-
nisse hinsichtlich Katalysatoraktivität und Cyclohexen-Selektivität wurden mit TiO2-
und ZrO2-geträgerten Ru-Katalysatoren erzielt. Andere Eigenschaften der imprägnierten
Trägerkatalysatoren, wie z.B. ihre spezifische Oberfläche erwiesen sich von nur unterge-
ordneter Bedeutung für die Cyclohexen-Bildung.
Auch die Untersuchung der Ru-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren mit unterschiedlichen syn-
thetischen Trägermaterialien (Gruppe 2 ) im Schüttgutreaktor bestätigten diese Beob-
achtungen. Fe2O3 war hierbei das ungeeignetste der Trägermaterialien. Höhere Aktivi-
täten und Cyclohexen-Selektivitäten wurden an den Sol-Gel-Trägerkatalysatoren gefun-
den, bei denen TiO2 bzw. Al2O3 als Trägermaterial eingesetzt wurde. An diesen Kata-
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lysatoren wurde Cyclohexen mit einer Ausbeute von 2.4 bzw. 3% gebildet. Die höchste
Cyclohexen-Selektivität wurde in dieser Gruppe der Katalysatoren am Ru/MgO-Sol-Gel-
Trägerkatalysator mit 45 %, jedoch bei einer Ausbeute von nur 0.1% gemessen.
Bei der Untersuchung von modifizierten Ru-Me-Sol-Gel-Trägerkatalysatoren (Gruppe 3 )
wurde der Einfluß der zweiten Metallkomponente neben Ruthenium auf das Betriebs-
zeitverhalten dieser Katalysatoren sowie die Cyclohexen-Selektivitäten und -Ausbeuten
ermittelt. Darüber hinaus musste ein textureller Aspekt berücksichtigt werden, da bei
der Synthese dieser Katalysatoren sowohl mesoporöse als auch mikroporöse Katalysa-
toren gebildet worden waren. Es konnte an den jeweiligen Referenzkatalysatoren oh-
ne Zweitmetallzusatz im Hinblick auf das Betriebszeit-Verhalten der Katalysatoren kein
eindeutiger Einfluß der Porosität auf die Konstanten der Desaktivierungskinetik fest-
gestellt werden. Dagegen wurde bei vergleichbarem Benzol-Umsatzgrad am mikropo-
rösen Ru-Trägerkatalysator eine höhere Cyclohexen-Selektivität festgestellt, als am me-
soporösen Katalysator. Die Cyclohexen-Selektivität am mikroprösen Ru/Al2O3-Sol-Gel-
Trägerkatalysator war damit auch höher als diejenige, am durch Imprägniertechnik her-
gestellten Ru/γ-Al2O3-Trägerkatalysator. Das belegt den Vorteil der Sol-Gel-Synthese zur
Präparation von selektiven Katalysatoren zur Cyclohexen-Bildung, jedoch müssen die
vollkommen verschiedenen texturellen Eigenschaften der Katalysatoren bei der Diskus-
sion der Ergebnisse Beachtung finden.
Alle untersuchten mesoporösen modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren mit zweiter
Metallkomponente desaktivierten schneller als der Referenzkatalysator ohne Zweitme-
tallzusatz und wiesen in der überwiegenden Zahl eine geringere Aktivität unter sta-
tionären Bedingungen auf. Die Cyclohexen-Selektivität wurde dabei durch den Zweit-
metallzusatz in jedem Falle gegenüber dem Referenzkatalysator erhöht. Für die Bewer-
tung der Effektivität einer Zweitmetallkomponente wurde aufgrund der unterschiedli-
chen Aktivitäten und der starken Abhängigkeit der Cyclohexen-Selektivität vom Benzol-
Umsatzgrad die Cyclohexen-Ausbeute für die Einordnung der katalytischen Ergebnisse
herangezogen. Danach lautete die Reihenfolge der Zweitmetalle bezüglich der Erhöhung
der Cyclohexen-Bildung: Zn≈ Cr >Fe≈ Ni≈ Cu » Mn. Bei detaillierten Untersuchun-
gen am mesoporösen Ru-ZnO/Al2O3-Sol-Gel-Trägerkatalysator wurden Cyclohexen-
Selektivitäten von 35% bei einer Ausbeute von etwa 4% gefunden. Die maximale
Cyclohexen-Ausbeute betrug bis zu 8% bei geringeren Selektivitäten von 16%, was für
die partielle Gasphasenhydrierung von Benzol unter stationären Bedingungen bislang
nicht dokumentiert wurde.
Bei den mikroporösen modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalystoren gab es solche, die langsa-
mer als der Referenzkatalysator desaktivierten, als auch solche Katalysatoren, bei denen
der umgekehrte Effekt beobachtet wurde. Die hohe Selektivität am Referenzkatalysator
von 45% bei einer Ausbeute von 3% konnte in dieser Serie durch Zweitmetallzusatz nicht
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wesentlich verbessert werden. Das bedeutet, daß das zugesetzte Zweitmetall den bereits
vorhandenen Effekt der verbesserten Cyclohexen-Selektivität aufgrund textureller Eigen-
schaften (Mikroporosität) nicht überkompensieren kann. Die Einordnung der Zweitme-
talle bezüglich hoher Cyclohexen-Selektivitäten lautete für die mikroporösen Katalysa-
toren: Ti > Zn > La > V > Rh >Co » Pd. Anhand der Ergebnisse dieser Untersuchun-
gen konnten Zn, Cr und Ti als vielversprechende Zweitmetallzusätze zur Verbesserung
der Cyclohexen-Selektivität in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol an Ru-
Katalysatoren abgeleitet werden.
Die Bildung von Cyclohexen aus Benzol in der Gasphasenhydrierung gelang auch an den
Ru(-ZnO)/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren (Gruppe 4 ) im Schüttgutreaktor. Damit war
es möglich, den Einfluß verschiedener Faktoren bei der Herstellung dieser Schalenkataly-
satoren auf Benzol-Umsatzgrad und Cyclohexen-Selektivität in der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol zu prüfen, um die Strategie zur Aktivierung der Aluminium-
Waferkatalysatoren abzuleiten. Es wurde festgestellt, daß die spezifische Aktivität der
Schalenkatalysatoren nicht direkt von der spezifischen Oberfläche abhängig ist. Dar-
über hinaus konnten an den Schalenkatalysatoren mit geringeren spezifischen Oberflä-
chen sehr hohe Cyclohexen-Selektivitäten von bis zu 50% bei Ausbeuten von 3% erreicht
werden. Aus diesen Ergebnissen wurde abgeleitet, daß sich zur Herstellung selektiver
Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren Oxal- oder Phosphorsäure als Elektrolyte bei der anodi-
schen Oxidation besser eignen als Schwefelsäure. Sehr detailliert wurde an den Schalen-
katalysatoren das Verfahren der Reaktivierung erprobt, das es erlaubt, von einem im-
mer einheitlichen Ausgangszustand des Katalysators bei der Anwendung unterschied-
licher Reaktionsbedingungen auszugehen. Aufgrund der einheitlichen Vorgehenswei-
se zur Bildung von Schalen- und Waferkatalysatoren aus Aluminium-Substrat, konnte
ein Ru-ZnO/Al2O3-Schalenkatalysator für die Untersuchung der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol im Schüttgutreaktor hergestellt werden, der einen realistischen
Vergleich der Leistungsfähigkeit von Schüttgutreaktor und Mikrostruktur-Reaktor für
die untersuchte Reaktion erlaubt. Durch Verweilzeitvariation wurden an diesem Scha-
lenkatalysator Cyclohexen-Selektivitäten von 50% bei einer Ausbeute von 3.5% bzw. eine
maximale Cyclohexen-Ausbeute von 7% bei einer Selektivität von 22% gemessen.
Die in den Mikrostruktur-Reaktoren mit den Edelstahl-Waferkatalysatoren erzielten
Cyclohexen-Selektivitäten waren mit 20% bei einer Ausbeute von 2% nicht so hoch wie
an den vergleichbaren, im Schüttgutreaktor untersuchten Ru(-ZnO)-Sol-Gel-Trägerkata-
lysatoren (Cyclohexen-Selektivitäten von 42% bei einer Ausbeute von 3.4%). Es wurde
ebenfalls festgestellt, daß die Mikrostruktur-Reaktoren mit Aluminium-Waferkatalysato-
ren für die Bildung von Cyclohexen vorteilhafter waren. Dennoch wurden mit den Un-
tersuchungen zur katalytischen Aktivierung von mikrostrukturierten Edelstahl-Wafern
neue Wege für zukünftige Reaktorentwicklungen aufgezeigt.
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Ein gekapselter Mikrostruktur-Reaktor mit Aluminium-Waferkatalysatoren wurde für
detaillierte Untersuchungen des Selektivitäts-Umsatz-Verhalten in der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol bei unterschiedlichen Kontaktzeiten verwendet. Dabei
wurde festgestellt, daß durch die Konzentration des Reaktionsmodifikators Methanol
die spezifische Aktivität des Mikrostruktur-Reaktors beeinflußt wurde, nicht aber des-
sen Selektivitäts-Umsatz-Verhalten. Ein ähnliches Verhalten wurde bei einer Änderung
der Benzol-Konzentration beobachtet, wobei die Erhöhung der Benzol-Konzentration zu
einer Zunahme des Benzol-Umsatzgrades führte. Die maximale Cyclohexen-Ausbeute
in diesen Untersuchungen betrug bis zu 5.5%, wobei die Cyclohexen-Selektivität Wer-
te von 15% erreichte. Bei Veränderung der Reaktionstemperatur änderte sich auch das
Selektivitäts-Umsatz-Verhalten des Mikrostruktur-Reaktors in der partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol. Dabei wurde bei Erhöhung der Reaktionstemperatur von 353 K
auf 393 K noch eine Erhöhung der maximalen Cyclohexen-Ausbeute auf über 6% fest-
gestellt. Bei weiterer Erhöhung der Reaktionstemperatur nahmen die Aktivität des
Mikrostruktur-Reaktors und damit auch die erreichbare maximale Cyclohexen-Ausbeute
stark ab.
Vergleichsuntersuchungen in der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol zwischen
einem Schüttgut- und einem Mikrostruktur-Reaktor wurden bei niedrigen und hö-
heren Benzol-Konzentrationen im Eduktgasstrom durchgeführt. Bei niedrigen Benzol-
Partialdrucken wurde bei vergleichbaren Kontaktzeiten am Schüttgutreaktor ein höhe-
rer Benzol-Umsatzgrad gemessen als am Mikrostruktur-Reaktor. Auch die Cyclohexen-
Selektivitäten waren in diesen Untersuchungen am Schüttgutreaktor höher, als am
Mikrostruktur-Reaktor. Daraus ergab sich für den Schüttgutreaktor ein Ausbeutevor-
teil von etwa 2% gegenüber dem Mikrostruktur-Reaktor. Bei höheren Benzol-Partial-
drucken waren zum Erreichen eines bestimmten Umsatzgrades im Schüttgutreaktor hö-
here Kontaktzeiten erforderlich als im Mikrostruktur-Reaktor. Daraus kann auf einen
Aktivitätsvorteil des Mikrostruktur-Reaktors gegenüber dem Schüttgutreaktor bei hö-
heren Eduktkonzentrationen geschlossen werden. Die maximale Cyclohexen-Ausbeute
am Mikrostruktur-Reaktor in diesen Untersuchungen betrug 4.3% bei einer Cyclohexen-
Selektivität von 23%. Es wurde festgestellt, daß der Mikrostruktur-Reaktor unter diesen
Bedingungen das gleiche Selektivitäts-Umsatz- bzw. Ausbeute-Umsatz-Verhalten auf-
weist, wie der Schüttgutreaktor mit vergleichbarem Schalenkatalysator.
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A. Experimenteller Teil
In diesem Abschnitt werden alle wesentlichen experimentellen Vorgehensweisen be-
schrieben, welche den Ergebnissen in Abschnitt 4 zugrunde liegen.
A.1 Herstellung und Charakterisierung der Katalysatoren
A.1.1 Herstellung von Trägerkatalysatoren
Für die Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol wurde eine
Reihe von Ru-Katalysatoren hergestellt. Zunächst wurden Ru-Katalysatoren mit unter-
schiedlichen Trägermaterialien hergestellt. Dabei wurde sowohl die Technik der Imprä-
gnierung von konventionellen Trägermaterialien mit Ru-Vorläufern, als auch eine Direkt-
synthese von Katalysatormaterial mit Hilfe der Sol-Gel-Technik durchgeführt. Letztere
Methode wurde auch zur Herstellung von verschiedenen Ru/Al2O3-Trägerkatalysatoren
angewendet, in denen ein zweites Metall neben Ru eingebracht wurde.
Herstellung von imprägnierten Trägerkatalysatoren
Ru-Trägerkatalysatoren auf unterschiedlichen konventionellen Trägermaterialien wur-
den durch eine einfache Imprägnierungstechnik hergestellt. Als Vorläufer wurden RuCl3
in Wasser bzw. Ru(acac)3 (MERCK) in Toluol gelöst eingesetzt (Tabelle 30 auf der nächs-
ten Seite). Die Vorläufermenge wurde so berechnet, daß der Aktivkomponentengehalt ca.
1 Ma.% betragen sollte. In der Vorläuferlösung wurden die entsprechenden Trägeroxide
suspendiert. Durch Verdampfen des Lösungsmittels wurde die eingesetzte Vorläufermen-
ge auf dem Träger aufgebracht [162]. Die grünen Katalysatoren wurden vor dem Einsatz
in der Reaktion in Luft bei 573 K für 1 h kalziniert und anschließend 2 h bei 473 K in einem
H2/N2-Strom reduziert.
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Tabelle 30: Daten zur Herstellung der Ruthenium-Trägerkatalysatoren durch Imprägnieren.
Katalysator Ru/SiO2 Ru/γ-Al2O3 Ru/TiO2 Ru/ZrO2 Ru/C
Bezeichnung TK0101 TK0102 TK0103 TK0104 TK0105
Lieferant Träger DEGUSSA DEGUSSA DEGUSSA(P25) ALDRICH TAKEDA SHIRASAGI
mTräger/ g 5 5 5 5 5
Ru-Vorläufer RuCl3 Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3
mVorläufer/ g 0.104 0.198 0.198 0.198 0.198
LöMi Wasser Toluol Toluol Toluol Toluol
mLöMi/ g 10 11.2 11.2 11.2 11.2
Herstellung von Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
Ausgewählte Ru-Trägerkatalysatoren wurden durch die Anwendung einer Sol-Gel-
Technik hergestellt. Dazu wurden zu den gewünschten Trägeroxiden korrespondieren-
de Metall-Alkoxide in Ethanol bzw. Toluol gelöst und nach Vermischen mit Ru(acac)3
(MERCK) am Rückfluß gekocht. Durch die Zugabe von Wasser zu der Reaktionsmischung
wurde die Hydrolyse des Metallalkoxids und die nachfolgende Gelation ausgelöst. Das
resultierende Gel wurde bei Raumtemperatur und danach für 24 h bei 373 K getrocknet
und anschließend 6 h in Luft bei einer Temperatur von 573 K kalziniert (Thermicon P,
HERAEUS). Die Aufheizrate betrug 1 K/min. Vor der Durchführung der partiellen Gas-
phasenhydrierung von Benzol wurden die Katalysatoren 2 h bei 473 K im H2/N2-Strom
reduziert. Eine Übersicht der hergestellten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren ist in Tabelle 31
zusammengestellt.
Tabelle 31: Daten zur Herstellung der Ru-Trägerkatalysatoren durch Sol-Gel-Technik.
1) hergestellt nach [168], 2)Lösungsmittel: Toluol
Katalysator Ru/Al2O3 Ru/TiO2 Ru/MgO Ru/Fe2O3
Bezeichnung TK0201 TK0202 TK0203 TK0204
Alkoxide Al(i-C3H7O)3 Ti(i-C3H7O)4 Mg(C2H5O)2 Fe(C2H5O)2
Lieferant MERCK ALDRICH HÜLS -1)
mAlkoxide/ g 10.2 7.1 8.6 9.0
VEthanol/ ml 25 502) 50 150
m Ru(acac)3/ g 0.10 0.08 0.12 0.14
Hydrolyse 3.0 ml H2O/ 4.5 ml H2O/ 5.4 ml H2O/ 20.0 ml H2O/
20 ml Ethanol 25 ml Ethanol 25 ml Ethanol 50 ml Ethanol
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Herstellung von modifizierten Sol-Gel-Trägerkatalysatoren
Zur Herstellung von Ru/Al2O3-Katalysatoren mit Zweitmetallen wurde von einem
Al2O3-Sol-Ansatz nach Variante a) (Abschnitt A.1.2) ausgegangen. Zum Einbringen der
Aktivkomponentenvorläufer in den Sol-Ansatz wurde nach 2 Methoden vorgegangen.
Einmal wurden die Metall-Acetylacetonate des Rutheniums bzw. der zweiten Metall-
komponente beim Ansetzen des Al2O3-Sols eingerührt (Serie A). Bei der Serie B wurde
zunächst das Al2O3-Sol hergestellt und in das fertige Sol die Aktivkomponentenvorläu-
fer eingerührt. Die Hydrolyse und Gelation wurde bei jeder Strategie durch Zugabe von
10 ml Wasser in 20 ml Ethanol ausgelöst. Die fertigen Katalysatorgele wurden bei Raum-
temperatur und danach für 24 h bei 373 K getrocknet und anschließend 6 h in Luft bei
einer Temperatur von 573 K kalziniert (Thermicon P, HERAEUS). Die Aufheizrate betrug
1 K/min. Vor der Durchführung der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol wurden
die Katalysatoren 2 h bei 473 K im H2/N2-Strom reduziert. Die Daten zur Herstellung der
Ru-Me/Al2O3-Trägerkatalysatoren sind in Tabelle 32 zusammengestellt.
A.1.2 Herstellung von Edelstahl-Waferkatalysatoren
In diesem Abschnitt werden die Schritte zur Herstellung der Waferkatalysatoren
WKSS01 und WKSS02 ausgehend von den mikrostrukturierten Edelstahl-Wafern SS-
Wafer00 dargestellt. Die erforderliche katalytische Aktivierung dieser Edelstahl-Wafer SS-
Wafer00 erfolgte durch Tauchbeschichtung in einem Al2O3-Sol und nachfolgende Imprä-
gnierung in Vorläuferlösungen.
Herstellung von Al2O3-Solen
Variante a)
1 mol (204 g) Aluminiumtriisopropylat (AIP, MERCK) wurden in 6 mol (560 ml) 2-Butanol
und 19.6 mol (1200 ml) Ethanol gelöst und 1 h bei Raumtemperatur gelöst. Danach er-
folgte die Zugabe von 2 mol (120 g) Essigsäure 99%. Es wurde so lange weitergerührt, bis
ein klares Sol erhalten wurde.
Variante b)
1 mol (204 g) AIP wurden portionsweise zu 100 mol (1800 ml) 353 K heißem Wasser
gegeben und eine Stunde gerührt. Anschließend wurden zu dem heißen Gemisch 250
mmol (15 g) Essigsäure 99% gegeben und über Nacht bei 353 K weitergerührt. Danach
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wurde das Sol nahezu bis zur Trockne eingeengt und der Rückstand mit 600 ml eines
Gemischs aus 1 Volumenanteil Dimethylformamid und 2 Volumenanteilen Ethylenglykol
wieder aufgenommen.
Durchführung der Tauchbeschichtung
Die Tauchbeschichtung des Edelstahl-Filtergewebe Betamesh 75 (SPÖRL) erfolgte in ei-
nem Al2O3-Sol nach Variante b) nach einer Vorbehandlung. Die Vorbehandlung des
Edelstahl-Filtergewebes erfolgte durch Reinigen in einem Laborreinigerkonzentrat (labo-
sol, NEOLAB) im Ultraschallbad. Anschließend wurde gründlich mit destilliertem Was-
ser und Ethanol gespült. Die Tauchbeschichtung selbst erfolgte durch das Eintauchen der
Wafer SS-Wafer00 in das Sol und das Herausziehen mit einer definierten Ziehgeschwin-
digkeit. Dazu wurde die in Abbildung 65 skizzierte Tauchbeschichtungsapparatur ver-
wendet. Sie bestand aus einem Vorratsgefäß mit dem Sol (1), was zum Schutz vor äuße-
Tabelle 32: Daten zur Herstellung von Ru-Me/Al2O3-Trägerkatalysatoren durch Sol-Gel-Technik.
1) Vorläufermengen bezogen auf 1/20 der Al2O3-Sol-Menge wie in Variante a), Abschnitt A.1.2 auf der vorherigen Seite, angegeben;
Serie A
Katalysator Ru/ Al2O3 Ru-Cr/
Al2O3
Ru-Mn/
Al2O3
Ru-Fe/
Al2O3
Ru-Ni/
Al2O3
Ru-Cu/
Al2O3
Ru-Zn/
Al2O3
Bezeichnung TK0301 TK0302 TK0303 TK0304 TK0305 TK0306 TK0307
Ru-Vorläufer Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3
mRu-Vorläufer/ g1) 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10
Me-Vorläufer - Cr(acac)3 Mn(acac)2 Fe(acac)3 Ni(acac)2 Cu(acac)2 Zn(acac)2
Lieferant - MERCK - ALDRICH HÜLS - ACROS
mMe-Vorläufer/ g1) - 0.18 0.12 0.17 0.12 0.11 0.11
Serie B
Katalysator Ru/
Al2O3
Ru-La/
Al2O3
Ru-V/
Al2O3
Ru-
Ti/Al2O3
Ru-Co/
Al2O3
Ru-Zn/
Al2O3
Ru-Rh/
Al2O3
Ru-Pd/
Al2O3
Bezeichnung TK0308 TK0309 TK0310 TK0311 TK0312 TK0313 TK0314 TK0315
Ru-Vorläufer Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3 Ru(acac)3
mRu-Vorläufer/ g1) 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10 0.10
Me-Vorläufer - La(NO3)3·
6H2O
VO(acac)2 TiO(acac)2 Co(acac)2 Zn(acac)2 Rh(acac)3 Pd(acac)2
Lieferant - MERCK MERCK MERCK - ACROS MERCK MERCK
mVorläufer/ g1) - 0.08 0.14 0.15 0.16 0.11 0.10 0.08
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Abbildung 65: Schematische
Darstellung der Apparatur
zur Tauchbeschichtung der
Edelstahl-Wafer. 1- Vorratsgefäß
mit Sol, 2- Glaszylinder, 3- Probe
(Edelstahl-Wafer), 4- Faden, 5-
Motor;
ren Einflüssen in einem Glaszylinder (2)untergebracht war. Die zu beschichtende Probe
(3) wurde über einen Faden (4) in das Vorratsgefäß gehängt, der an einem Motor mit
einstellbarer Drehzahl (5) gekoppelt war. Mit Hilfe dieses Präzisionsmotors wurde die
Probe mit Lineargeschwindigkeiten zwischen 0.2 bis 1 mm/s aus dem Sol gezogen. Die
Dicke l der aufgrund der Kräftebilanz der Adhäsions- und viskosen Kräfte anhaftende
Sol-Schicht ist nach einer von Brinker [65] in Gleichung Gl. 20 gegebenen Beziehung ab-
hängig von der Dichte ρ und der Viskosität ηdes Sols und umgekehrt proportional zur
Wurzel der Ziehgeschwindigkeit u. Die Sol-Schicht wurde für 30 min bei 80 °C in einem
Trockenschrank getrocknet und danach 30 Minuten lang bei 500 °C kalziniert (Thermi-
con P, HERAEUS). Nach der Kalzination wurde die Tauchbeschichtung gegebenenfalls
wiederholt, um höhere Schichtdicken zu erzielen. Die Vorgehensweise zur Beschichtung
der Edelstahl-Wafer SS-Wafer00 ist in Tabelle 33 auf der nächsten Seite zusammengefaßt.
l ∼ (ρ · η
u
)0.5 Gl. 20
Nach der Tauchbeschichtung wurden die Al2O3-beschichteten Edelstahl-Wafer noch mit
Ruthenium und ggf. mit Zink beladen und auf diese Weise die Waferkatalysatoren
WKSS01 und WKSS02 hergestellt. Das Vorgehen dabei war identisch mit dem später in
Abschnitt A.1.3 auf Seite 156 beschriebenen Verfahren zur Immobilisierung von Aktiv-
komponenten in Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren und -Waferkatalysatoren.
A.1.3 Herstellung von Aluminium-Schalen- und Waferkatalysatoren
In diesem Abschnitt werden die Schritte zur Herstellung der Aluminium-
Schalenkatalysatoren SKAl01 - SKAl10 und der Aluminium-Waferkatalysatoren
WKAl01 - WKAl03 beschrieben. Die Herstellung dieser Katalysatoren umfaßte zum einen
153
A. Experimenteller Teil
Tabelle 33: Vorgehensweise zur Tauchbeschichtung der Edelstahl-Filtergewebe mit Al2O3-Sol.
Schritt Bezeichnung Beschreibung Dauer
1 Reinigen Ultraschallbehandlung, labosol (neolab) 5 min
2 Spülen Wasser und Ethanol 1 min
3 Vortauchen Eintauchen in das Al2O3-Sol 5 min
4 Ziehen Lineargeschwindigkeit 0.2mm/s
5 Trocknen Trockenschrank bei 353 K 30 min
6 Kalzination luftdurchströmter Ofen bei 773 K 30 min
7 Aufbau 1 Schritte 3-6, Lineargeschwindigkeit 0.4 mm/s
8 Aufbau 2 Schritte 3-6, Lineargeschwindigkeit 1 mm/s
9 Aufbau 3 Schritte 3-6, Lineargeschwindigkeit 1 mm/s
10 Konditionierung luftdurchströmter Ofen bei 773 K 300 min
die anodische Oxidation eines Al-Substrates und die darauffolgende Imprägnierung des
resultierenden porösen Trägermaterials mit den katalytisch aktiven Komponenten.
Elektrochemische Bildung der Oxidschicht
Die poröse Al2O3-Schale von Al2O3/Al-Schalen- und -Waferkatalysatoren wurde
durch anodische Oxidation des entsprechenden Al-Substrats (Drahtzylinder Al-
Zylinder00 bzw. mikrostrukturierte Wafer Al-Wafer01 und Al-Wafer02 ) in verschiedenen
Elektrolytsäuren hergestellt. Dabei konnten durch die Wahl der Elektrolysebedingungen
die Texturparameter der hergestellten Oxidschichten beeinflußt werden. Die genaue
Vorgehensweise und die verwendeten Halterungen für die Al-Substrate wurden schon
in einer vorangegangenen Arbeit beschrieben [27]. Die Prozeßparameter der einzelnen
Schritte zur Durchführung der anodischen Oxidation sind in Tabelle 34 auf der nächsten
Seite zusammengefaßt.
Das Al-Substrat wurde vor der anodischen Oxidation bei 24 h bei 300 °C an Luft rekris-
tallisiert. Nach der Fixierung des Substrates in einer entsprechenden Halterung wurde
Abbildung 66: Apparatur zur Durch-
führung der anodischen Oxidation von
Alumniumium-Substraten. A- Anode (Draht
oder mikrostrukturierte Wafer, EZ- Elektro-
lysezelle, K1,K2- Kathoden (Al-Blech), T-
Temperaturfühler;
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Tabelle 34: Prozeßschritte bei der anodischen Oxidation von Drahtzylindern Al-Zylinder00 aus Al99.9 und
mikrostrukturierten Wafern Al-Wafer01 und Al-Wafer02 aus AlMg3.
Nr. Prozeßschritt Beschreibung Zeit
1 Rekristallisieren Thermische Behandlung von 3 m Al-Draht 99.9 ∅ 1mm bzw. mikrostrukturierten
Wafern aus AlMg3 bei 573K in Luft
48 h
2 Entfetten Schwenken in Tetrachlorethylen 2 min
3 Trocknen Trocknen im Luftstrom 2 min
4 Beizen Schwenken in 1.1 M NaOH / 1.3 M NaF bis zur Gasentwicklung 2 min
5 Spülen 1 Spülen in destilliertem Wasser 1 min
6 Spülen 2 Spülen im Anodisierelektrolyten 1 min
7 Elektrolyse Durchführung der anodischen Oxidation (s. Tabelle 35) x min
8 Spülen 3 Spülen in destilliertem Wasser und in Methanol 1 min
9 Trennen Zerkleinern in 8 cm lange Abschnitte (nur Draht) -
10 Lagern Lagerung über Nacht in abs. Methanol 12 h
11 Konditionierung Kalzination der Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren in Luft:
Aufheizen 1: 1 K/min bis 423 K, Haltezeit 1: 2 h, Aufheizen 2: 1 K/min bis 723 K,
Haltezeit 2: 6 h
-
zunächst in Tetrachlorethylen entfettet und nach Zwischentrocknung in einer Lösung von
NaF/NaOH in Wasser ca. 1 Minute bis zum gleichmäßigem Auftreten von Wasserstoff ge-
beizt. Danach erfolgte ein Spülen in deionisierten Wasser sowie im Anodisierelektrolyten.
Anschließend wurde das Al-Substrat in die thermostatisierte Elektrolysezelle (EZ) der
Apparatur zur anodischen Oxidation (Abbildung 66 auf der vorherigen Seite) zwischen
zwei Kathoden (K1, K2) eingehängt und elektrisch als Anode (A) geschaltet. Der Start der
Oxidation erfolgte durch das Einschalten der Gleichspannungsversorgung (PE1540 bzw.
PE1648, Philips). Spannung, Strom und Temperatur des Elektrolyten wurden kontinuier-
lich mit Hilfe entsprechender Meßgeräte angezeigt und in einem Datenlogger (LSB 36II,
LINSEIS) erfaßt. Die für einen bestimmten Elektrolyten mit Ausnahme der Anodisier-
dauer jeweils einheitlichen Elektrolysebedingungen sind in Tabelle 35 auf der nächsten
Seite zusammengefaßt. Zum Beenden der Oxidation wurde die Spannungsversorgung
abgestellt und das eloxierte Substrat dem Elektrolyten entnommen, in deionisierten Was-
ser gespült und über Nacht in absolutierten Methanol gelagert. Zur Konditionierung der
Oxidschale wurden die Katalysatorträger abschließend in Luft bei 723 K 6 h kalziniert
(Aufheizrate 1.25 K/min, (Thermicon P, HERAEUS).
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Tabelle 35: Bedingungen bei der anodischen Oxidation der Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren.
1)-Funktion der Zeit, mittlere Angabe im stationären Zustand;
Verfahren GP GX GS
Elektrolyt 1 Ma.% H3PO4 1.5 Ma.% (COOH)2 15 Ma.% H2SO4
Temperatur / K 293 298 285
Spannung / V 150 50 12
Stromdichte1) / A/dm2 0.2 0.4 0.2
Dauer/h Katalysatoren
3 SKAl04 SKAl07 , WKAl01 , WKAl02 -
5 SKAl03 , SKAl05 SKAl08 , SKAl09 , SKAl10 , WKAl03 SKAl01
7 SKAl06 - SKAl02
10 - - SKAl01
Immobilisierung der Aktivkomponenten
Die Prozeßparameter der einzelnen Schritte zur Immobilisierung von Aktivkomponen-
ten in die Oxidschale der anodisierten Al-Substrate sind in Tabelle 36 auf der nächsten
Seite zusammengefaßt. Das anodisch oxidierte Substratmaterial wurde zunächst einer
Vakuumbehandlung unterzogen und unter Vakuumbedingungen mit dem entsprechen-
den Lösungsmittel, welches auch zur Herstellung der Imprägnierlösung verwendet wur-
de, benetzt. Anschließend wurden die benetzten Katalysatorträger in die entsprechende
Imprägnierlösung überführt. Die Imprägnierung selbst wurde im Rotationsverdampfer
durchgeführt, wobei die Katalysatorträger durch die Rotation des Kolbens gleichmäßig
in der Imprägnierlösung bei 50 °C für 48 h bewegt wurden. Anschließend wurden die Ka-
talysatorträger auf ein Polyester-Netz gegossen und die überschüssige Imprägnierlösung
abgeschüttelt oder vorsichtig mit Toluol abgespült. Nach einer kurzen Trocknung an der
Luft wurden die Katalysatorträger nach dem in Tabelle 36, Zeile 7 angegebenen Tempe-
raturprogramm kalziniert. Zur Immobilisierung von Zink neben Ruthenium in der Oxid-
schale der Katalysatoren wurden die genannten Schritte entsprechend wiederholt. Die so
hergestellten Katalysatoren und die zur Herstellung verwendeten Imprägnierlösungen
sind in Tabelle 37 auf Seite 158 zusammmengefaßt.
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Tabelle 36: Prozeßschritte zur Immobilisierung von Ruthenium bzw. Zink bei der Herstellung von
Aluminium-Schalenkatalysatoren und -Waferkatalysatoren.
Nr. Prozeßschritt Beschreibung Zeit
1 Entgasen Vakuumbehandlung des Al2O3-Trägermaterials bei 0.2 kPa Gesamtdruck und
Raumtemperatur (RT)
0.5 h
2 Benetzen Zugabe von Lösungsmitteldampf bis ca. 1 kPa Gesamtdruck (RT) 0.5 h
3 Befeuchten Bedecken der Drahtkatalysatoren mit Lösungsmittel (RT) 10 min
4 Imprägnieren Imprägnieren der Drahtzylinder bzw. Wafer in einer Imprägnierlösung bei 323 K im
bewegten Kolben
48 h
5 Abgießen Gießen der Schalenkatalysatoren auf einen Polyester-Filter, Trennen von überschüssiger
Imprägnierlösung
-
6 Spülen Spülen der Drahtkatalysatoren mit Lösungsmittel -
7 Kalzination Kalzination der Schalenkatalysatoren und Waferkatalysatoren in Luft:
Aufheizen 1: 1 K/ min bis 423 K, Haltezeit 1: 2 h, Aufheizen 2: 1 K/min bis 573 K,
Haltezeit 2: 6h
-
8 Zerkleinern Zerkleinerung der Ru(-ZnO)/Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren zu einem zylindrischen
Schüttgut
-
Zum Einsatz in der Reaktion wurden die so hergestellten Drahtkatalysatoren in 3-5
mm lange Stücke zerkleinert, so daß ein zylindrisches Schüttgut erhalten wurde. Die
mikrostrukturierten Wafer wurden in die entsprechenden Reaktorkonstruktionen (Ab-
schnitt A.2.3) eingebaut. Die Reduktion der Schalenkatalystoren erfolgte im H2/N2-
Strom bei 473 K für 2 h jeweils in situ vor der Durchführung eines Hydrierexperiments.
Das ist in Abschnitt A.2.4 genauer beschrieben.
A.1.4 Charakterisierung der Katalysatoren
Zur Charakterisierung der hergestellten Katalysatoren wurde eine ganze Reihe von be-
kannten Techniken eingesetzt, welche eine verfahrensspezifische Probenvorbereitung
und experimentelle Durchführung erfordern. Das ist für die einzelnen Methoden jedoch
meist ausreichend in der Literatur dokumentiert, weshalb an dieser Stelle nur eine Über-
sicht der Charakterisierungsmethoden unter Angabe der verwendeten Geräte und wich-
tigen Bezugsstellen dargestellt wird (Tabelle 38 auf Seite 159). Einige Charakterisierungs-
methoden wurden nur exemplarisch an einigen Katalysatoren angewendet (z.B. TEM,
XPS) andere wurden standardmäßig durchgeführt (BET, WDX).
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Tabelle 37: Daten zur Imprägnierung der Aluminium-Schalenkatalysatoren und -Waferkatalysatoren.
RuCl3×H2O, Ru(acac)3- MERCK, Zn(acac)2- ACROS, Kennung: ACT - Lösung des Acetylacetonats in Toluol, ACF - Lösung des Ace-
tylacetonats in THF, HAL - Lösung des Halogenids in THF, NIT - Lösung des Nitrosylnitrats in Ethanol, ALK - Alkoxid-modifizierte
Imprägnierung;
Elektro-
lyse-Typ
KatalysatorAnodi-
sierdauer
Imprägnierung Kennung
h 1 2
Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren
GS
SKAl01 5 4.0 g Ru(acac)3 in 100 ml Toluol - ACT
SKAl02 7 1.0 g RuCl3 in 50 ml THF - HAL
GP
SKAl03 5 4.0 g Ru(acac)3 in 100 ml Toluol - ACT
SKAl04 3
1.0 g Ru(acac)3 und 20.4 g
AIP in 50 ml Ethanol,
6ml H2O
SKAl05 5 - ALK
SKAl06 7
GX
SKAl07 3 4.0 g Ru(acac)3 in 100 ml THF - ACF
SKAl08 5 4.0 g Ru(acac)3 in 100 ml Toluol - ACT
SKAl09 5 4.0 g Ru(NO)(NO3)3 in 100 ml
Ethanol
- NIT
SKAl10 5 4.0 g Ru(acac)3 in 100 ml Toluol 4.0 g Zn(acac)2 in 100 ml Toluol ACT
Al2O3/Al-Waferkatalysatoren
GX
WKAl01 3 4.0 g Ru(acac)3 in 100 ml Toluol - ACT
WKAl02 3 4.0 g Ru(acac)3 in 100 ml Toluol 4.0 g Zn(acac)2 in 100 ml Toluol ACT
WKAl03 5 4.0 g Ru(acac)3 in 100 ml Toluol 4.0 g Zn(acac)2 in 100 ml Toluol ACT
158
A.1 Herstellung und Charakterisierung der Katalysatoren
Tabelle 38: Methoden zur Charakterisierung der Ru-Träger-, -Schalen- und -Waferkatalysatoren.
Charakterisierung Methode Gerät Bemerkungen zur
Probenpräparation bzw.
Durchführungt
Untersuchung der Dicke der
Oxidschale von
Schalenkatalysatoren
Lichtmikroskopie Neophot,
CARL-ZEISS-WERKE
Querschliff in Epoxidharz
Untersuchung des
Pd-Gehaltes und der
Pd-Verteilung
Röntgenspektroskopie
(WDX)
SX 100, CAMECA Querschliff in Epoxidharz
Untersuchung der
spezifischen Oberfläche
(BET) und der
Porenvolumenverteilung
N2-Adsorption Sorptomatic 1990, FISONS
INSTRUMENTS, Italien
Standard, 196 K
Untersuchung zur Dispersion
der Aktivkomponenten
H2-Chemisorption Sorptomatic 1990, FISONS
INSTRUMENTS
Standard, 298 K
Untersuchung der
Katalysatormorphologie
Rasterelektronenmikroskopie S-200, CAMBRIDGE Standard
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CM20FEG, PHILIPS GIF,
GATAN
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Photoelektronen-
spektroskopie
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INSTRUMENTS
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Ru-Katalysatoren
Temperaturprogrammierte
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Strömungsapparatur,
Eigenbau
Reduktion in einem
H2/N2-Gemisch, Analyse
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Desorption adsorbierter
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QTMD 150, FISONS
INSTRUMENTS
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Beladung in der
Strömungsapparatur
Identifikation der
Reaktionsprodukte der
Benzol-Hydrierung
GC-MS GC-17A/QP-5000,
SHIMADZU
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A.2 Durchführung der partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol
In den folgenden Abschnitten werden die Strömungsapparatur, die Reaktoren und Vorge-
hensweisen zur Durchführung der Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol dargestellt.
A.2.1 Beschreibung der Versuchsapparatur
Ein Schema der zur Untersuchung der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol ver-
wendeten Strömungsapparatur ist in Abbildung 67 dargestellt. Diese bestand im wesent-
lichen aus Teilen zur Gasversorgung, Gasdosierung und Gasreinigung sowie dem Reak-
tionsteil und nachfolgenden Einrichtungen zur Analyse der Gaszusammensetzung. Die
Dosierung der für die Reaktion verwendeten Gase N2 5.0, O2 5.0, H2 5.0 sowie 0.93%
CO/N2 erfolgte mit Hilfe von Massendurchflußreglern MFC 5850 E (BROOKS, FIC1...6)
PIR
TIC
TICTIC
TIC
FIC
FIC
FIC
FIC
FIC
O2
N2
H2
N2
N2
M
H1
T1 T2
T3 T4
T5 T6
S1 S2
el.
el.el.
V1
V2
D
K1
R1 R2
VB
K2FIC
1
2
3
4
7
5
FIC
6
21
3 4
Q
GC
Q
IR
K3
MK
FI
2
FI
1
Abzug
PC
H2 H3
Benzol
K4
K5
V3
V4
V5 V6
V7
CO/N2
Methanol
AbluftVP
Abbildung 67: Schema der Strömungsapparatur für die Untersuchungen zur partiellen Gasphasen-
hydrierung von Benzol. D-Dreiwegehahn, FIC1...FIC7-Massendurchflußregler, Fl1, Fl2-Durchflußmesser,
GC-Gaschromatograph, H1...H3, Thermostatisierung, IR-Infrarotphotometer, K1...K5-Kühlfallen, M-
Mischrohr, MK-Mischkreuz, PC-Druckregelung, PIR-Druckaufnehmer, R1, R2-Reaktoren, S1, S2-
Sättiger, T1...T6-Trockentürme, TIC1...TIC4-Temperaturregelung, V1...V7-Ventile, VB-Ventilblock, VP-
Vakuumpumpe;
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mit unterschiedlichen Dosierbereichen, die über ein entsprechendes Steuergerät kontrol-
liert wurden. Das über den Durchflußregler FIC1 dosierte Trägergas (in der Regel N2),
welches den Hauptteil der Reaktionsmischung ausmachte, wurde zur Trocknung über
zwei Trockentürme mit Silicagel (T1) bzw. Phosphorpentoxid (T2) geleitet. Im Mischrohr
M wurde der Trägergasstrom mit den Reaktionsgasen Sauerstoff (FIC2) oder Wasser-
stoff (FIC3) und einem Prüfgasgemisch CO/N2 (FIC4) vereinigt. Am Mischrohr erfolgte
auch die Messung des Gesamtdruckes in der Strömungsapparatur mit Hilfe eines Vaku-
umdruckmeßgerätes VD-2 (SCHLEE, PI). Nach dem Verlassen des Mischrohres wurde
das Gasgemisch in einem Wärmeübertrager (H1) auf ca. 320 K vorgewärmt. Zur Dosie-
rung von Benzol (Merck, z.A.) und von flüssigen Reaktionsmodifikator (hauptsächlich
Methanol, Merck, z.A.) wurden zwei baugleiche Sättigergefäße aus Glas verwendet. Die
Thermostatisierung dieser Sätitger erfolgte mit Hilfe eines Kryostaten C6/K15 (HAAKE)
(TIC1/ H2, TIC2/ H3) oder Thermostaten N3-B (HAAKE) (TIC1/ H3). Zwei Trägergas-
ströme, welche über die Massendurchflußregler FIC5 und FIC6 dosiert und mit Hilfe der
Trockentürme T3-T6 getrocknet wurden, wurden in den Sättigergefäßen mit Benzol bzw.
dem Reaktionsmodifikator beladen und über beheizte Leitungen zum Mischkreuz gelei-
tet, wo die Vereinigung der Teilgasströme mit dem Hauptgasstrom erfolgte. Ein mit ei-
nem Vakkuumpumpstand gekoppelter Massendurchflußregler FIC7 erlaubte das Teilen
des Gasstroms in einen Reaktionsgasstrom und einem Abluft-Gasstrom. Dadurch war es
möglich, unterschiedliche Verweilzeiten des Reaktionsgasstromes in den Reaktoren ge-
zielt einzustellen, ohne die Konzentrationseinstellung über die Sättiger ändern zu müs-
sen.
Der Reaktionsgasstrom konnte über das Dreiwegeventil D und beheizte Leitungen wahl-
weise dem Totaloxidationsreaktor R1 oder dem Hydrierreaktor R2 zugeführt werden.
Als Hydrierreaktor R2 wurde entweder ein Schüttgutreaktor oder ein Mikrostruktur-
Reaktor eingesetzt. Außerdem war es möglich, das Gasgemisch über den Ventilblock
VB direkt zum Gaschromatographen (CP 9001, CHROMPACK, GC) zu leiten, um die
Zusammensetzung des Eduktstromes (Vorkanal-Messung) zu untersuchen. Die Behei-
zung der Reaktoren erfolgte mit Hilfe von Temperaturreglern Tempat 2000TS (MESS-
MER) und Ni-CrNi-Thermoelementen (TIC3, TIC4) und einem entsprechenden Heizman-
tel. Der Hauptteil des die Reaktoren verlassenden Abgasstromes wurde durch Kühlfallen
K1, K4 (273 K) bzw. K2, K3 (243 K) geleitet, in welchen die Kondensation der schwe-
rer flüchtigen Produkte erfolgte. Das Restgas wurde durch ein IR-Photometer (Binos 100,
FISHER-ROSEMOUNT) und nach der Entspannung am Druckregler PC 5866 (BROOKS,
PC) durch einen Volumenstrommesser geleitet und der Abzugseinrichtung zugeführt.
Ein kleinerer Teilgasstrom konnte von den Reaktorausgängen über den Ventilblock (VB)
zum Gaschromatographen (GC) geleitet werden, wo die Zusammensetzung des Produkt-
gasstroms bestimmt wurde (Nachkanal-Messung). Das Abgas des Gaschromatographen
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Tabelle 39: Schematische Zeichnung des Schnittes durch den DURAN-Schüttgutreaktor und Zusammen-
stellung der Bemaßung.
1: Verschraubung GL 14; 2: Anschluß Gaszufuhr Rotulex 13/5; 3: Füllhöhenmarke; 4: Thermoelementrohr; 5: Katalysatorschüttgut; 6:
Glasfritte; 7: Abzweig zum GC Rotulex 13/5; 8: Gasaustritt Rotulex 19/9;
∅E
A
1
2
3
4
5
6
7
8
B
D
∅C
∅F
Bezeichnung DURAN-Schüttgutreaktor
A Gesamtlänge / mm 280
B wirksame Länge / mm 200
C Durchmesser Gaszufuhr / mm 5
D Abstand Fritte / mm 35
E Innendurchmesser / mm 8
F Außendurchmesser / mm 12
wurde über eine Kühlfalle K5 einem Feinregulierventil V7 und einem Volumenstrom-
messer der Abzugseinrichtung zugeführt. Zur Erfassung von Meßwerten und Daten der
Apparatur diente ein 36-Kanal-Datenlogger LSB 36 II (LINSEIS). Mit Hilfe dieses Daten-
loggers wurden die aktuellen Meßwerte von Meßfühlern (Temperatur, Druck, Konzen-
trationen) erfaßt und über ein Floppy-Disk-Laufwerk bzw. die Ausgabe auf einem Dru-
cker LQ550 (EPSON) gespeichert. Das Signal des Gaschromatographen wurde direkt an
einen Computer PC486 DX2/66 (CSF COMPUTERSYSTEME) mit einer entsprechenden
Chromatographie-Software (Maestro 1.0, CHROMPACK) geleitet.
A.2.2 Schüttgutreaktor für Träger- und Schalenkatalysatoren
Die Untersuchung von Schüttgutkatalysatoren in der partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol (Träger-, Sol-Gel-Träger und Schalenkatalysatoren) erfolgte in entsprechen-
den Labor-Reaktoren. Für die Mehrzahl der Untersuchungen wurde ein Glasreaktor aus
Borosilikatglas (DURAN) verwendet. Die entsprechende Bemaßung dieses Reaktors ist
neben einer Schnittdarstellung des Reaktors in Tabelle 39 erläutert. Der Glasreaktor be-
stand aus einem Glasrohr mit einem Innen-Durchmesser von 8 mm und einer Länge von
280 mm, an dessen oberen Ende eine Verschraubung GL14 (1) angebracht worden war.
Das untere Ende bildete eine Rotulex-Schale 19/9 (8). Seitlich waren oben und unten An-
schlüsse mit Rotulex-Schalen 13/5 (2,7) angebracht. Über den oberen Anschluß (2) wurde
das Reaktionsgas in den Reaktor geleitet, der untere Anschluß (7) diente zur Abführung
eines Teils des Reaktionsgases zum Gaschromatographen. Die Fixierung des Katalysator-
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schüttgutes erfolgte über eine eingearbeitete Glasfritte (6). Über die GL-Verschraubung
ragte ein Thermoelementrohr (4) in das Innere des Reaktors bis zur Glasfritte hinein. Der
Reaktor wurde stets vollständig bis zur Marke (3) mit Katalysatorschüttgut (5) befüllt,
entweder mit der entsprechend notwendigen Menge Katalysator bzw. durch Ergänzung
von inerten Al-Draht-Stücken.
Für einige ausgewählte Untersuchungen wurde ein Schüttgutreaktor aus Edelstahl
verwendet. Dieser Rohrreaktor war von seinem Aufbau her ähnlich dem DURAN-
Glasreaktor aufgebaut, deswegen wird auf eine explizite Darstellung des Reaktoraufbaus
verzichtet. Der Edelstahl-Reaktor bestand aus einem 1/2” -Edelstahl-Rohr einer Länge
von 250 mm an dessen oberen und unteren Ende Rohrverschraubungen zum Übergang
auf die 1/8” -Leitungen der Strömungsapparatur angebracht waren. Am unteren Ende
ragte zusätzlich über ein angebrachtes T-Stück ein Thermoelementrohr in das Innere des
Reaktors hinein. Das Thermoelementrohr war dabei so konstruiert, daß durch eine Ver-
dickung am unteren Ende mittels eines 1/4” -Rohres, ein nur geringes Totvolumen des
T-Stückes verblieb. Die Fixierung des Katalysatorschüttgutes erfolgte durch einen einge-
schobenen Pfropfen von inerter Quarzglaswolle.
Die Beheizung der beiden beschriebenen Schüttgutreaktoren erfolgte durch eine äußere
Wicklung von glasfaserisolierten Konstantan-Heizdraht (SCHIEWINDT). Die chemische
Inertheit beider Reaktoren wurde durch die Bestimmung der Aktivität in der Hydrierung
von Cyclohexen charakterisiert. Die Aktivität bezüglich der Hydrierung von Cyclohexen
wurde experimentell bei einer Reaktionstemperatur von 353 K überprüft. Bei einem Ge-
samtdruck von 109 kPa Wasserstoff und 1 kPa Cyclohexen, sowie einer Verweilzeit von
ca. 1 s wurde höchstens etwa 1 % des Cyclohexens zu Cyclohexan umgesetzt. Deshalb
konnten sowohl der Glas-Schüttgutreaktor, als auch der Edelstahl-Schüttgutreaktor als
inert bezüglich der Hydrierung von Cyclohexen betrachtet werden.
A.2.3 Reaktorgehäuse zum Aufbau der Mikrostruktur-Reaktoren
Zur druckfesten Kapselung der Stapel von mikrostrukturierten Waferkatalysatoren für
die partielle Gasphasenhydrierung von Benzol wurden Reaktorgehäuse aus Edelstahl
1.4571 gefertigt. Das Reaktorgehäuse RG_A , zur Aufnahme von 10 mm breiten und ma-
ximal 50 mm langen Waferkatalysatoren (WKSS01 , WKSS02 , WKAl01 und WKAl02 )
wurde ausführlich in [165] beschrieben. Die Bemaßung dieses Reaktorgehäuses ist ge-
meinsam mit einer Schnittzeichnung des kompletten Reaktors und einer Detailansicht
des Wafermoduls in Tabelle 40 auf der nächsten Seite zusammengefaßt. Das zylindrische
Reaktorgehäuse bestand aus einem äußeren, druckfesten Reaktormantel welcher zweige-
teilt war und aus einem Reaktordeckel (2) und einem Reaktorkörper (4) bestand. Reak-
tordeckel und Reaktorkörper konnten unter Verwendung einer Kupferdichtung gasdicht
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Tabelle 40: Schematische Zeichnung des Schnittes durch das Reaktorgehäuse RG_A , Detailansicht des
Wafermoduls und Zusammenstellung der Bemaßung.
1: Gaseinlaß 1/8” Rohrverschraubung; 2: Reaktordeckel; 3: Diffusor; 4: Reaktorkörper; 5: Wafermodul; 6:
Waferkammer; 7: Andruckplatte; 8: Deckel; 9: Thermoelementrohr, 10: Gasauslaß 1/4” Rohrverschraubung;
Bezeichnung RG_A
A Gesamtlänge / mm 185
B Länge Reaktormantel / mm 122
C Länge Wafermodul / mm 50
D Länge Diffusor / mm 34
E Dicke Reaktorboden / mm 14
F Durchmesser Reaktormantel /
mm
59
G Durchmesser Wafermodul /
mm
29
H Breite Waferkammer / mm 10
I Höhe Waferkammer / mm 10
K Dicke Andruckplatte / mm 2
miteinander verschraubt werden. Im Reaktormantel befanden sich ein Diffusor (3) und
ein Wafermodul (5) für die Aufnahme der mikrostrukturierten Waferkatalysatoren. Das
Wafermodul (siehe auch Detailzeichnung Wafermodul) bestand aus einem Edelstahlzy-
linder mit einem Durchmesser von 29 mm und einer Länge von 50 mm in dem mittels
Fräsen eine quaderförmige Waferkammer (6) mit einer Breite von 10 mm herausgearbeitet
worden war. In diese quaderförmige Waferkammer wurden die passend zugeschnittenen
Waferkatalysatoren eingelegt und mittels Andruckplatte (7) und einem aufschraubbaren
Deckel (8) fixiert. Die maximale Stapelhöhe der Waferkatalysatoren betrug 10 mm. Das
verschraubte Wafermodul wurde zusammen mit dem Diffusor, welcher die gleichmäßi-
ge Beaufschlagung der Waferkatalysatoren mit dem Reaktionsgas gewährleisten sollte, in
den Reaktorkörper eingeschoben und mit dem Reaktordeckel verschraubt. Reaktordeckel
und Reaktorkörper waren mit entsprechenden Rohrverschraubungen (1, 10) verschweißt
um den Reaktor in die Strömungsapparatur einbauen zu können. An der Gasaustritts-
seite des Wafermoduls war ein Rohr für ein Ni-CrNi-Thermoelement (9) eingepaßt, das
die Gastemperatur an dieser Stelle erfaßte. Die Beheizung des fertig montierten Reaktor-
gehäuses RG_A erfolgte mit einem Düsenheizband der Firma Keller, Ihne & Tesch (nicht
dargestellt), welches eine Heizleistung von maximal 725 W erzeugen konnte.
Das Reaktorgehäuse RG_B für den Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKAl03 ist in Abbil-
dung 68 auf der nächsten Seite im Zustand vor dem Einstapeln der Waferkatalysatoren
WKAl03 dargestellt. Die Bemaßung wurde neben einer schematischen Schnittzeichnung
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Abbildung 68: Foto des Reaktor-
gehäuses RG_B vor der Monta-
ge des Mikrostruktur-Reaktors
MSR_WKAl03 durch Einstapeln
der aktivierten, mikrostrukturierten
Wafer WKAl03 .
in Tabelle 41 auf der nächsten Seite eingetragen. Das Reaktorgehäuse RG_B bestand aus
einem zylindrischen Modul (3) mit zwei quaderförmigen Kammern (4) zur Aufnahme
von jeweils 9 Wafern mit einer Länge bis zu 60 mm, einer Breite von 20 mm und einer Hö-
he von 1 mm. Die Kammern waren getrennt durch eine Zwischenplatte (5), welche drei
Bohrungen zur Aufnahme von Thermoelementen enthielt. Damit konnte direkt die Tem-
peratur im Inneren des Waferstapels erfaßt werden. In die Kammern des Moduls wurden
die paßgerecht gefertigten, mikrostrukturierten Ru-ZnO/Al2O3/Al-Waferkatalysatoren
WKAl03 eingeschoben. Die Wafer wurden untereinander und mit der Wand der Wafer-
kammern mittels eines aufgestrichenen Al2O3-Sols (vgl. Variante a), Abschnitt A.1.2 auf
Seite 151) verklebt, um Bypass-Strömungen zu minimieren. Das zylindrische Modul war
an einer Seite mit einem Diffusor (6) verschweißt, der den gleichmäßigen Übergang des
Reaktionsgasstroms von ID 2mm auf ID 20 mm, bzw. umgekehrt, gewährleistete. Die ge-
genüberliegende Seite des Moduls war mit einem Flansch (2) verschweißt, an den über
eine Kupferdichtung der zweite Diffusor (1) angeschraubt wurde. An beide Diffusoren
waren 1/8” -Rohrverschraubungen (7) angebracht worden, um die Reaktionsgase zu-
und abführen zu können. Die Beheizung des verschraubten Reaktors erfolgte mit 3 Dü-
senheizbändern (nicht dargestellt) der Firma Heinz Stegmeier mit einer Heizleistung von
je 340 W.
A.2.4 Ablauf der Hydrierversuche
Aktivierung und Reaktivierung der Katalysatoren
Die Aktivierung der Katalysatoren und Mikrostruktur-Reaktoren erfolgte entsprechend
den Daten in Tabelle 42 auf der nächsten Seite. Die Katalysatoren wurden vor Beginn der
eigentlichen Hydrierversuche in der Strömungsapparatur im Wasserstoff-Strom bei 473 K
reduziert. Bei schon benutzten Katalysatoren wurde vor dieser Reduktion eine Oxidation
mit Hilfe von Sauerstoff bei 573 K durchgeführt. Deshalb wurden in Vorbereitung eines
Hydrierversuches zunächst ausschließlich Stickstoff und Sauerstoff durch den jeweiligen
Reaktor geleitet und dessen Temperatur auf 573 K eingestellt. Nach 1 Stunde wurde die
Reaktorheizung abgestellt und das Abkühlen des Reaktors auf 473 K abgewartet. Dann
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Tabelle 41: Schematische Zeichnung des Schnittes durch das Reaktorgehäuse RG_B und Zusammenstel-
lung der Bemaßung.
1: abschraubbarer Gaseinlaßdiffusor mit 1/8” Rohrverschraubung; 2: Flansch mit Cu-Dichtung nach
DIN EN 1591; 3: zylindrisches Modul; 4: Waferkammer; 5: Zwischenplatte; 6: angeschweißter Gasauslaß-
diffusor; 7: 1/8” -Rohrverschraubung;
1
2
3
4
5
7
6
AB
C
E
F
G
H
I∅
∅
D
Bezeichnung RG_B
A Gesamtlänge / mm 235
B Länge Waferkammer / mm 60
C Länge Diffusor / mm 65
D Dicke Flansch / mm 8
E Durchmesser Zylindermodul / mm 35
F Höhe Waferkammer / mm 9
G Dicke Zwischenplatte / mm 3
H Flanschbreite / mm 10
I Innendurchmesser Diffusor / mm 29
erfolgte die Umstellung von Sauerstoff auf Wasserstoff und die Reduktion des Kataly-
sators wurde bei 473 K für 2 Stunden durchgeführt. Danach wurde die Reaktorheizung
abgestellt und die Abkühlung des Reaktors im H2/N2-Gasstrom auf die Reaktionstempe-
ratur (im Allgemeinen 353 K) abgewartet, bevor die Heizung wieder eingeschaltet wurde.
Nach dieser Vorbehandlungsprozedur wurden die Konzentrationen der flüssigen Edukte
Benzol und Reaktionsmodifikator eingestellt.
Tabelle 42: Bedingungen bei der Aktivierung der Ru-Katalysatoren.
Teilschritt Oxidation Reduktion
Temperatur / K 573 473
Druck / kPa 110 110
Partialdruck / kPa 22 (O2) 44 (H2)
Balance N2 N2
Volumenstrom / l/h 6 6
Dauer / min 1.5 2
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Einstellung der Konzentrationen
Nach der Vorbehandlung der Katalysatoren in den Hydrierreaktoren erfolgte bei je-
dem Versuch die Prüfung der Konzentrationseinstellungen für Benzol und den flüssigen
Reaktionsmodifikator. Dazu wurde mit Hilfe des Dreiwegehahnes D der Reaktionsgass-
trom durch den Totaloxidationsreaktor geleitet. Dieser war gefüllt mit einem 10 Ma.%
CuO-Cr2O3/α-Al2O3-Trägerkatalysator, welcher die Totaloxidation von Kohlenwasser-
stoffen zu CO2 und H2O katalysiert [169]. Die Temperatur im Totaloxidationsreaktor be-
trug 693 K, der Gesamtdruck wie unter Reaktionsbedingungen 110 kPa. Der gewünschte
Volumenstrom wurde über die Solleinstellungen der Massendurchflußregler für Stick-
stoff und Sauerstoff grob vorgegeben. Dann wurde das Ventil V2 am Ausgang des Benzol-
Sättigers, der bei etwa 283 K temperiert war geöffnet und damit die Totaloxidation ge-
startet. Am IR-Photometer wurde die Konzentration an CO2-verfolgt. Das die Oxidation
tatsächlich vollständig verlief wurde mit Hilfe des Gaschromatographen geprüft, in dem
ein Teil des Abgasstroms aus dem Totaloxidationsreaktor analysiert wurde. Die Einstel-
lung der gewünschten Benzol-Konzentration im Reaktionsgas erfolgte durch die Fein-
abstimmung zwischen Sättigertemperatur und dem Trägergasstrom durch den Sättiger
(FIC5). Als Zielwert diente die anhand der Oxidationsstöchiometrie von Benzol zu er-
wartende CO2-Konzentration im Abgas. Während der Feinabstimmung eventuell auf-
tretende Änderungen des Gesamtvolumenstroms wurden durch Korrekturen am Träger-
gasstrom (FIC1) kompensiert. Bei Erreichen eines stationären Zustandes bezüglich der
CO2-Konzentration im Abgas wurden die Einstellungen und Meßgrößen notiert und mit-
tels Ventil V4 der Ausgang des Sättigers mit dem flüssigen Reaktionsmodifikator (haupt-
sächlich Methanol bei 283 K) geöffnet. Das Vorgehen bei der Konzentrationseinstellung
des Reaktionsmodifikator war analog zu dem eben beschriebenen Verfahren für das Ben-
zol, nur daß in diesem Falle die Sättigertemperatur nicht mehr geändert werden konnte.
Nachdem auf diese Weise die gewünschten Konzentrationen der flüssigen Edukte er-
reicht worden waren, wurden die Einstellungen für die Massendurchflußregler notiert
und der Hydrierversuch konnte begonnen werden. Ein Fließschema für die Durchfüh-
rung der Konzentrationseinstellung vor einem Hydrierexperiment ist in Abbildung 69
auf der nächsten Seite dargestellt.
Start, Durchführung und Beendigung der Hydrierversuche
Nach der erfolgten Konzentrationseinstellung wurde die Beheizung des Totaloxidations-
reaktors abgeschaltet. Durch die resultierende Abkühlung kam die Totaloxidation der
organischen Reaktionsgasbestandteile zum Erliegen. Nun wurde der Sauerstoff im Re-
aktionsgasstrom durch Wasserstoff (FIC3) für die Hydrierung ersetzt. Nach diesem Aus-
tausch wurde das komplette Reaktionsgas für die Hydrierung mittels des Dreiwegehah-
nes D durch den Hydrierreaktor geleitet. Diese Umschaltung bedeutete den Beginn des
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p=110 kPa, T=693K
Einstellung N und O2 2
Sättigerstrom und
Sättigertemperatur
vorwählen
Volumenstrom
kontrollieren
Volumenstrom
korrekt
Volumenstrom nicht
korrekt
Einstellungen
notieren und weiter
CO -Konzentration
kontrollieren
2
Sättigerstrom
und/oder
Sättigertemperatur
korrigieren
CO -Konzentration
korrekt
2
Träger-N korrigieren2
CO -Konzentration
nicht korrekt
2
Abbildung 69: Fließbild zur Vorgehensweise bei der Konzentrationseinstellung von Benzol und Reaktions-
modifikator (Methanol) durch Totaloxidation.
entsprechenden Hydrierversuches und die Analyse der Reaktionsprodukte im Gaschro-
matographen wurde unmittelbar darauf gestartet. Der Volumenstrom des Fluids durch
den Reaktor und damit die Verweilzeit am Katalysator wurde mit Hilfe des Massendurch-
flußreglers FIC7 variiert und durch Kontrollmessungen am Reaktorausgang (Fl1,Fl2) ve-
rifiziert.
Zum Beenden des Hydrierexperiments wurden die Ausgänge der Sättiger für Benzol und
den Reaktionsmodifikator (Hahn V2, V4) geschlossen und der Wasserstoffstrom abge-
stellt. Zum Austausch des Ru-Katalysators bzw. des Hydrierreaktors wurde die Reaktor-
heizung abgestellt bzw. für den Beginn eines neuen Hydrierversuches die Aktiverungs-
prozedur, wie auf Seite A.2.4 beschrieben, durchgeführt.
A.2.5 Analyse und Identifizierung der Reaktionsprodukte
Die Analyse der Reaktionsprodukte der partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol er-
folgte mit Hilfe eines Gaschromatographen CP9001 (CHROMPACK) und der zugehö-
rigen Software Maestro 1.0. Der Gaschromatograph war mit einem druckluftgesteuer-
ten, automatischen Probenaufgabeventil VALCO, einem Split/Splitless-Injektor, 2 parallel
betriebenen Kapillartrennsäulen FFAP-CB J&W bzw. CHROMPACK und jeweils einem
Flammenionisations- sowie Wärmeleitfähigkeitsdetektor ausgerüstet. Die weiteren Da-
ten der gaschromatographischen Analyse, die Retentionszeiten tR und Korrekturfaktoren
fi [16] der i analysierten Verbindungen sind in Tabelle 43 auf Seite 170 zusammengestellt.
Ein Beispiel eines typischen Gaschromatogramms während der Durchführung eines Hy-
drierexperiments ist in Abbildung 70 auf der nächsten Seite exemplarisch dargestellt.
Die Zuordnung der Reaktionsprodukte erfolgte durch Injektion identischer Originalsub-
stanzen und zusätzlich durch gekoppelte GC-MS-Untersuchungen der Kühlfalleninhalte
nach durchgeführten Hydrierexperimenten (GC 17A/QP 5000, SHIMADZU). Die erhal-
tenen Gaschromatogramme wurden in der angeschlossenen Chromatographie-Software
Maestro 1.0 (CHROMPACK) automatisch integriert und die Flächen der Produktsignale
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Abbildung 70: Darstellung eines repräsentati-
ven online-Gaschromatogramms (FID-Signal)
während der partiellen Gasphasenhydrierung
von Benzol zu Cyclohexen.
in eine ASCII-Datei gespeichert. Die weitere Auswertung und die Berechnung der Um-
satzgrade und Selektivitäten unter Berücksichtigung der Korrekturfaktoren erfolgte mit
Hilfe von Excel 5.0 (MICROSOFT), die graphische Darstellung im Programm TechPlot
2.0W (SFTEK). Da alle Reaktionsprodukte gaschromatographisch erfaßt werden konn-
ten, erfolgte die Berechnung des Benzol-Umsatzgrades UB aus den Flächenanteilen Ax
der i analysierten Komponenten am Reaktorausgang und dem Flächenanteil von Benzol
AB nach Gleichung Gl. 21, die der Selektivitäten zu Cyclohexen SCHE und Cyclohexan
SCHA nach Gleichung Gl. 22. Die Bestimmung der charakteristsischen Parameter zur Be-
schreibung der Desaktivierung der Katalysatoren erfolgte ggf. durch eine Anpassung der
Parameter der Gleichung Gl. 15 auf Seite 59 durch nichtlineare Regression an die Daten
des Benzol-Umsatzgrades.
UB =
∑ Ai −AB
∑ Ai
Gl. 21
Si =
Ai
∑ Ai −AB Gl. 22
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Tabelle 43: Charakteristische Daten für die gaschromatographische Analyse des Edukt- und Produktgass-
troms in den Untersuchungen zur partiellen Gasphasenhydrierung von Benzol.
Gaschromatograph CHROMPACK CP 9100
Probenaufgabe 6-Wege-Ventil (Valco), T= 433 K
Trägergas Stickstoff, p= 55 kPa
Injektor Split/Splitless-Kapillarsäuleninjektor T= 433 K, Splitverhältnis ca. 20
Injektionsvolumen 0. 5 ml (g)
Temperaturprogramm (10 min 318K)-(20 K/min-373K)- (10 min 373K)
Trennsäulen J&W Permabond FFAP 25 m× 0.32 mm× 0.5 µm CHROMPACK FFAP-CB 25 m× 0.32 mm × 1 µm
Säulenfluß /ml 0.7 0.4
Detektor CHROMPACK FID, T=523 K, 250 ml/min Luft,
30 ml/min H2, 30 ml/min N2
CHROMPACK 916 TCD (WLD), T= 523K
Referenz CHROMPACK fused silica 0.2 m× 0.1 mm, 0.4
ml/min N2
Komponenten i tR/ min fi tR/ min fi
Methylcyclopentan 1.70 1.00
Cyclohexan 1.74 1.02
Cyclohexen 2.10 1.03
Methylcyclohexan1) 2.65 1.00
Methanol 3.25 1.00
Benzol 3.80 1.00
Toluol1) 4.50 1.00
Wasserstoff 1.50 1.00
Sauerstoff 1.50 1.00
1) Geringe Mengen C7-Verbindungen wurden durch Alkylierung von Benzol mit Methanol gebildet.
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B.1.1 Tafel 1: Charakteristische Daten der Trägerkatalysatoren
bestimmt mittels: 1) ICP-AES; 2) H2 -Chemisorption; 3) N2-Adsorption; n.b.- nicht bestimmt;
Imprägnierkatalysatoren
Katalysator Ru/SiO2 Ru/γ-Al2O3 Ru/TiO2 Ru/ZrO2 Ru/C
Bezeichnung TK0101 TK0102 TK0103 TK0104 TK0105
Ma.% Ru1) 1.00 0.95 1.04 1.28 1.00
H/Ru2) 0.03 0.04 0.09 0.02 -
dp / nm3) 20 4 14 4 <1
BET/ m2/g3) 171 110 33 3 1436
Vp/ cm3/g3) 0.90 1.01 0.17 0.02 0.74
Sol-Gel-Katalysatoren
Katalysator Ru/Al2O3 Ru/TiO2 Ru/MgO Ru/Fe2O3
Bezeichnung TK0201 TK0202 TK0203 TK0204
Ma.% Ru1) 2.0 1.0 0.5 1.0
H/Ru2) 0.11 - - -
dp / nm3) 6 6 20 50
BET/ m2/g3) 360 304 164 38
Vp/ cm3/g3) 0.84 0.56 1.10 0.20
Metall-modifizierte Sol-Gel-Katalysatoren, Serie A
Katalysator Ru/ Al2O3 Ru-Cr/
Al2O3
Ru-Mn/
Al2O3
Ru-Fe/
Al2O3
Ru-Ni/
Al2O3
Ru-Cu/
Al2O3
Ru-Zn/
Al2O3
Bezeichnung TK0301 TK0302 TK0303 TK0304 TK0305 TK0306 TK0307
Ma.% Ru1) 2.0 2.2 2.8 3.3 3.0 1.2 2.5
Ma.% Me1) - 1.2 1.6 1.6 2.0 2.4 1.5
H/Ru2) n.b 0.05 n.b. n.b. n.b. n.b. n.b.
dp / nm3) 5 8 n.b. n.b. n.b. n.b. 2
BET/
m2/g3)
127 84 145 174 7 259 5
Vp/
cm3/g3)
0.23 0.33 n.b. n.b. n.b. n.b. 0.03
Metall-modifizierte Sol-Gel-Katalysatoren, Serie B
Katalysator Ru/
Al2O3
Ru-La/
Al2O3
Ru-V/
Al2O3
Ru-
Ti/Al2O3
Ru-Co/
Al2O3
Ru-Zn/
Al2O3
Ru-Rh/
Al2O3
Ru-Pd/
Al2O3
Bezeichnung TK0308 TK0309 TK0310 TK0311 TK0312 TK0313 TK0314 TK0315
Ma.%
Ru1)
0.89 0.93 0.65 0.59 2.4 1.1 0.66 1.25
Ma.%
Me1)
- 0.58 0.62 0.73 2.8 1.7 1.00 1.09
H/Ru2) 0.49 n.b. n.b. 0.03 n.b. 0.05 n.b. n.b.
dp / nm3) 1.6 n.b. n.b. 2 n.b. 2 n.b. n.b.
BET/
m2/g3)
348 344 350 365 349 141 38 252
Vp/
cm3/g3)
0.29 n.b. n.b. 0.16 n.b. 0.06 n.b. n.b.
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B.1.2 Tafel 2: Charakteristische Daten der Schalenkatalysatoren,
Waferkatalysatoren und Mikrostruktur-Reaktoren
Aluminium-Schalenkatalysatoren und -Waferkatalysatoren
Imprägnierung: ACT - Lösung des Acetylacetonats in Toluol, ACF - Lösung des Acetylacetonats in THF, HAL - Lösung des Halogenids
in THF, NIT - Lösung des Nitrosylnitrats in Ethanol, ALK - Alkoxid-modifizierte Imprägnierung;
Elektro-
lyse-Typ
Kata-
lysator
Ano-
disier-
dauer
Schicht-
dicke
spez.
Oberflä-
che
Poren-
größe
Poren-
volumen
Impräg-
nierung
Beladung
h µm m2·g−1 nm µl·g−1 Ru Ma% Zn Ma%
Al2O3/Al-Schalenkatalysatoren
GS
SKAl01 5 30 2.7 14 18 ACT 0.90 -
SKAl02 7 37 3.4 15 16 HAL 1.60 -
GP
SKAl03 5 27 0.1 180 2 ACT 0.10 -
SKAl04 3 10 0.4 16 6 ALK 0.14 -
SKAl05 5 15 0.5 12 4 q 0.10 -
SKAl06 7 29 0.6 22 7 q 0.14 -
GX
SKAl07 3 25 0.4 30 5 ACF 0.13 -
SKAl08 5 35 0.9 36 11 ACT 0.14 -
SKAl09 5 32 0.6 40 7 NIT 0.06 -
SKAl10 5 42 0.6 35 9 ACT 0.18 0.71
Al2O3/Al-Waferkatalysatoren
GX
WKAl01 3 25 1.8 40 18 ACT 0.30 -
WKAl02 q q q q q ACT 0.30 0.30
WKAl03 5 40 0.7 40 7 ACT 0.80 1.20
Mikrostruktur-Reaktoren mit Edelstahl- und Aluminium-Waferkatalysatoren
Mikrostruktur-Reaktor MSR_WKSS01 MSR_WKSS02 MSR_WKAl01 MSR_WKAl02 MSR_WKAl03
Waferkatalysator WKSS01 WKSS02 WKAl01 WKAl02 WKAl03
Waferzahl 21 15 18
Reaktorgehäuse RG_A RG_A RG_B
Kanalzahl 357 495 522
Kanaloberfläche / cm2 237 196 513
Gesamtvolumen / cm3 5.0 2.25 18
Kanalvolumen / cm3 1.6 1.0 5.5
Hohlraumanteil 0.65 0.45 0.3
Masse / g 12.4 3.4 33.8
Al2O3-Bildung Tauchbeschichtung Anod. Oxidation (GX)
Al2O3-Dicke / µm 10 25 40
Al2O3-Volumen / cm3 0.5 0.45 1.8
Porendichte / m2 1013 5·1014 5·1014
Porengröße / nm 4 40 40
Porenvolumen / cm3 0.28 0.36 0.06 0.23
Gesamtoberfläche / m2 254 317 6.2 22.7
spez. Oberfläche / m2/g 21 26 1.8 0.7
/ m2/cm3 51 64 2.8 1.3
Vergrößerungsfaktor 10700 13400 315 441
Imprägnierung ACT ACT
Ru-Beladung / Ma.% 0.4 1.0 0.3 0.3 0.8
Zn-Beladung / Ma.% - 5.0 - 0.3 1.2
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B.4 Symbol- und Abkürzungsverzeichnis
Bedeutung der verwendeten Symbole
Symbol Bedeutung Einheit Symbol Bedeutung Einheit
A Ausbeute 1 p Druck kPa
as Aktivität µmol·g−1Ru ·s−1 px Partialdruck kPa
BET spez. Oberfläche a m2·g−1 V˙ Volumenstrom l·h−1
c Konzentration mol/l r Reaktions-
geschwindigkeit
mmol·g−1KAT·s−1
d Durchmesser m RZA Raum-Zeit-Ausbeute mol·h−1·m−3
f (Korrektur)Faktor 1 ρ Dichte g·cm−3
γ Konstante 1 ϕ Verhältnis -
K Adsorptions-
konstante
1 S Selektivität 1
K∗ Gleichgewichts-
konstante
1/kPa T Temperatur K
k∗ Geschwindigkeits-
konstante
mmol·h−1·g−1KAT·kPa−1 t Zeit s
kD Desaktivierungs-
konstante
gRu ·µmol−1 τ Kontaktzeit ms
lP Schalendicke m U Umsatzgrad 1
m Masse g V Volumen cm3
n Reaktionsordnung 1 Vx spez. Volumen cm3·g
n˙ Stoffmengenstrom mmol/h x Massenanteil 1
O Oberfläche m2
a bestimmt nach dem Verfahren von Brunauer, Emett und Teller [170]
Bedeutung der verwendeten Abkürzungen und Indizes
Abkürzung Bedeutung Abkürzung Bedeutung
acac Acetylacetonat Me Metall
ACF Imprägniervariante MeO Metalloxid
ACT Imprägniervariante MS Massenspektroskopie
ALK Imprägniervariante MSR Mikrostruktur-Reaktor
AIP Aluminium-triisopropylat NIT Imprägniervariante
GC Gaschromatographie RM Reaktionsmodifikator
GP Gleichspannungs-Phosphorsäure-Verfahren REM Rasterelektronenmikroskopie
GS Gleichspannungs-Schwefelsäure-Verfahren SGR Schüttgut-Reaktor
GX Gleichspannungs-Oxalsäure-Verfahren TEM Transmissionselektronenmikroskopie
HAL Imprägniervariante WDX wellenlängendispersive Röntgenspektroskopie
Index Bedeutung Index Bedeutung
ads adsorbiert M Methanol
B Benzol m massebezogen
CHA Cyclohexan p Pore
CHE Cyclohexen R Reaktor
chem. chemisorbiert RN Retention
coat Schale, Schicht Ru Ruthenium
D Dehydrierung T Tetrahydrofuran
E Ethanol 0 zum Zeitpunkt t=0
H2 Wasserstoff ∞ extrapoliert auf t=∞
i Komponente
K Kristallit
KAT Katalysator
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